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Zusammenfassung
In der vorliegenden Arbeit wird untersucht, ob das dynamische Verhalten industriel-
ler Drehrohrofen-Anlagen durch mathematische Modelle mit quantitativer Genauigkeit
beschrieben werden kann. Dazu werden die relevanten Wa¨rme- und Stofftransportpha¨no-
mene im Drehrohr identifiziert und physikalisch begru¨ndete Untermodelle angegeben, mit
denen diese Pha¨nomene abgebildet werden ko¨nnen. Ein Gesamt-Anlagenmodell ergibt
sich durch Kombination dieser Untermodelle. Als Anwendungsfall wird ein Drehrohrofen
zur Kalzinierung von Titandioxid-Weißpigment betrachtet. Das fu¨r diese Anlage entwi-
ckelte Modell wird anhand von Messdaten validiert, die im Rahmen einer mehrwo¨chigen
Messkampagne erhoben wurden.
Bei der Modellierung wird davon ausgegangen, dass die Festbettschu¨ttung und die
Gasphase in jedem Ofenquerschnitt ideal durchmischt sind. Die Temperaturen und Zu-
sammensetzungen von Feststoff und Gas sind folglich nur von der axialen Koordina-
te abha¨ngig. Der Wa¨rmetransport durch Strahlung und Konvektion, der regenerative
Wa¨rmetransport in der Ofenwand und die Fließgeschwindigkeit des Festbettes werden mit
Hilfe von Untermodellen beschrieben. Die chemischen Vorga¨nge im Ofen werden durch
reaktionskinetische Gleichungen dargestellt, die in der Literatur verfu¨gbar sind. Der Ener-
giebedarf dieser Reaktionen wird durch kalorimetrische Messungen ermittelt.
Das Modell wird anhand eines dynamischen Testfalls validiert, der den Ofenbetrieb
u¨ber 15 aufeinanderfolgende Tage hinweg wiedergibt. Wa¨hrend dieser Zeit wechselt der
Betriebszustand des Ofens aufgrund des Ausfalls einer Anlagenkomponente. Zur Bewer-
tung des Modells werden unter anderem die Messwerte fu¨r die Temperaturen des festen
Produktes und der Ofenabluft herangezogen. Eine Fehleranalyse ergibt, dass aufgrund un-
sicherer Modellparameter und Betriebsmesswerte eine Vorhersagegenauigkeit von ±244◦C
bzw. ±19◦C fu¨r die beiden genannten Temperaturen zu erwarten ist. Tatsa¨chlich wird die
Produkttemperatur jedoch bei einem Mittelwert von etwa 920◦C mit einer mittleren Ab-
weichung von ±35◦C wiedergegeben. Fu¨r die Ablufttemperatur ergibt sich bei einem
Mittelwert von ungefa¨hr 370◦C eine mittlere Abweichung von ±12◦C. Die Genauigkeit
des Modells ist damit wesentlich besser als aus den Unsicherheiten der Modellparameter
und Eingangsgro¨ßen zu erwarten wa¨re.
Die Fehleranalyse zeigt weiterhin, dass die im Modell beno¨tigten Betriebsmessgro¨ßen
mehrheitlich durch die an der Anlage vorhandenen Messeinrichtungen, die dem u¨blichen
Industrie-Standard entsprechen, ausreichend genau erfasst werden. Die genauere Messung
der Einflussgro¨ßen Falschluftmenge, Eduktzusammensetzung und -massenstrom sowie der
Erdgasmenge bieten das gro¨ßte Potential, um die Genauigkeit des Modells noch weiter zu
steigern.
Insgesamt deuten die Berechnungsergebnisse darauf hin, dass das dynamische Verhal-
ten von industriellen Drehrohro¨fen durch rigorose mathematische Modelle mit moderatem
Berechnungsaufwand zutreffend wiedergegeben werden kann.
Schlagwo¨rter: Drehrohrofen, Dynamische Modellierung, Titandioxid, Sulfatverfahren,
Kalzinierung
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Summary
In the work at hand it is investigated whether the dynamic behaviour of industrial
rotary kiln plants can be reproduced with quantitative accuracy by means of mathematical
models. For this purpose the relevant heat and mass-transfer mechanisms in the kilns are
identified and physically founded sub-models are provided that are capable of mapping
these phenomena. A model of an entire plant results from combining these sub-models.
As a demonstration case a rotary kiln for calcination of titanium dioxide is considered.
The developed model for this plant is validated by means of operational data that were
captured during a measurement campaign over several weeks.
In the model it is assumed that the solid bed as well as the gas phase are ideally
mixed in every kiln cross section. Temperatures and compositions thus only depend on
the axial coordinate. Heat transfer by radiation and convection, regenerative heat transfer
in the kiln wall and the flow velocity of the solid bed are described by means of proper
sub-models. The chemical processes within the kiln are described by reaction kinetic
expressions that are available in the literature. The respective reaction enthalpies are
determined in calorimetric measurements.
The model is validated by means of a dynamic test case representing kiln operation
over a 15-day period. The test case comprises a change in the operational state of the
kiln due to breakdown of a plant component. The model quality is evaluated based on the
measured temperatures of the solid product and the off gas, among others. An error analy-
sis yields that due to uncertain model parameters and operational measurement data the
model’s predictive accuracies equal ±244◦C and ±19◦C , respectively, for the mentioned
temperatures. However, the product temperature is actually reproduced with a mean de-
viation of ±35◦C at an average value of 920◦C. A mean deviation of ±12◦Cresults for the
off gas temperature at an average value of 370◦C. Hence, the model’s predictive accuracy
is considerably better than it was to be expected from the parameter and measurement
uncertainties.
Furthermore the error analysis shows, that most of the measurement values required
in the model are captured sufficiently accurate by the standard industrial measurement
equipment applied at the considered plant. Improving the measurement accuracy of the
false air flow rate, the reactand composition and mass flow, and the fuel flow rate offer
the biggest potential to significantly improve the model’s accuracy.
All in all the simulation results indicate that the dynamic behaviour of industrial rota-
ry kilns can be reproduced by rigorous mathematical models at moderate computational
effort.
Key words: Rotary Kiln, Dynamic Modelling, Titanium dioxide, Sulphate method, Cal-
cination
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Kapitel 1
Einleitung
Drehrohro¨fen werden in vielen Bereichen der chemischen und der Grundstoffindustrie ein-
gesetzt, um Stoffumwandlungsprozesse, an denen feste Reaktionspartner beteiligt sind,
bei hohen Temperaturen kontinuierlich durchzufu¨hren [1]. Abbildung 1.1 zeigt den prin-
zipiellen Aufbau eines Drehrohrofens. Er besteht aus einem Stahlrohr, dessen Innenseite
geeignet verkleidet ist, beispielsweise durch eine feuerfeste Ausmauerung. Das Rohr ist
leicht gegen die Horizontale geneigt und rotiert um seine eigene Achse. Die Edukte wer-
den am oberen Ende aufgegeben und allein durch die Neigung und die Rotation des Ofens
durch den Reaktor gefo¨rdert. In der Mehrzahl der Fa¨lle wird der Ofen durch Heißgas be-
heizt, das entweder in einer separaten Brennkammer oder durch einen Brenner direkt im
Ofen erzeugt wird. Das Gas kann im Gleich- oder Gegenstrom zum Feststoff durch das
Drehrohr gefu¨hrt werden. Bei einzelnen Anwendungen erfolgt die Beheizung indirekt von
außen durch die Ofenwand. Dies ist beispielsweise dann erforderlich, wenn bei der Reak-
tion im Ofen ein Gas entsteht, das als Produkt genutzt werden soll und deswegen nicht
durch Verbrennungsprodukte verunreinigt werden darf.
Bedingt durch ihre einfache Bauweise - neben dem eigentlichen Drehrohr werden keine
weiteren beweglichen Teile zur Fo¨rderung der Reaktionsmischung beno¨tigt - sind Dreh-
rohro¨fen sehr flexibel bezu¨glich der Konsistenz und der Partikelgro¨ße der Reaktions-
partner. Pulvrige Edukte, etwa Zement-Rohmehl, ko¨nnen genauso behandelt werden wie
stu¨ckige Aufgabegu¨ter bei der Sondermu¨llverbrennung oder za¨hflu¨ssige Suspensionen, wie
sie bei der Umsetzung von Flussspat-Pulver mit Schwefelsa¨ure zu Fluorwasserstoff oder
bei der Schmelzenbildung im Zement-Prozess auftreten. Daru¨ber hinaus ko¨nnen Prozesse
bei hohen Temperaturen oder unter Beteiligung stark korrosiver Medien sicher durch-
gefu¨hrt werden. Dementsprechend vielfa¨ltig sind die Phasenumwandlungen, chemischen
Reaktionen sowie die Wa¨rme- und Stofftransportvorga¨nge, die in Drehrohro¨fen ablau-
fen. Alle diese Pha¨nomene beeinflussen sich gegenseitig und bestimmen die Qualita¨t des
erzeugten Produkts.
Gegenu¨ber der Komplexita¨t dieser Vorga¨nge erfolgt die Anlagensteuerung auf sehr
einfache Weise, na¨mlich meist manuell. Vollautomatische Systeme zum sicheren und ef-
fizienten Betrieb existieren nicht. Erschwerend kommt hinzu, dass dem Betriebspersonal
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Abbildung 1.1: Prinzipskizze eines Drehrohrofens
nur sehr wenige Messdaten zur Verfu¨gung stehen, um zu beurteilen, in welchem Zustand
sich die Anlage aktuell befindet. Temperaturen und Mengen von Stoffstro¨men werden
zwar in Echtzeit erfasst, aber schon die Produktqualita¨t kann in langwierigen Analyse-
verfahren nur etwa im Stundenabstand bestimmt werden. Aufgrund der meist extremen
Reaktionsbedingungen ist es nur sehr eingeschra¨nkt bis gar nicht mo¨glich, die Produktbil-
dung im Ofeninneren durch Messungen direkt zu verfolgen. Wa¨hrend der Verweilzeit des
Materials im Ofen, die zwischen 30 Minuten und mehreren Stunden betra¨gt, ist der Zu-
stand der Reaktionsmischung somit nicht bekannt. Ungu¨nstige Betriebszusta¨nde werden
also erst bemerkt, wenn minderwertiges Produkt den Ofen verlassen hat und analysiert
wurde. Die daraufhin vorgenommenen Regeleingriffe wirken sich aufgrund der Tra¨gheit
des Gesamtsystems erst mit großer zeitlicher Verzo¨gerung aus. Die Verha¨ltnisse werden
zusa¨tzlich dadurch verkompliziert, dass aus Kostengru¨nden in einigen Prozessen zuneh-
mend sekunda¨re Roh- und Brennstoffe zum Einsatz kommen, auf deren wechselnde Qua-
lita¨t flexibel eingegangen werden muss.
Unter diesen Umsta¨nden soll der Prozess nun so gefu¨hrt werden, dass die Betriebssi-
cherheit, eine gleichbleibend hohe Produktqualita¨t und ein mo¨glichst niedriger Brennstoff-
verbrauch dauerhaft gewa¨hrleistet sind. Es ist einsichtig, dass dabei die Erfahrung des Be-
triebspersonals von entscheidender Bedeutung ist. Angesichts der komplexen Verha¨ltnisse
und der unzureichenden Kenntnis des Ofenzustands ist jedoch zu vermuten, dass trotzdem
immer Fahrweisen gewa¨hlt werden, die vor allem den hohen Anforderungen an Sicherheit
3und Produktqualita¨t genu¨gen. Um daru¨ber hinaus auch einen energieeffizienten Betrieb
zu realisieren, ist die Anwendung optimierender Regelungsansa¨tze wie Dynamic Real Ti-
me Optimization (DRTO) oder Nonlinear Model Predictive Control (NMPC) erforderlich
[2, 3]. Beide Ansa¨tze basieren auf einem mathematischen Modell der zu steuernden Anla-
ge, das das dynamische Anlagenverhalten in einem weiten Bereich von Betriebszusta¨nden
quantitativ richtig wiedergibt. Das Modell wird bei der Regelung einerseits genutzt, um
nicht messbare Zustandsgro¨ßen, beispielsweise den Verlauf der Feststofftemperatur im
Ofen, aus den vorhandenen Messwerten zu scha¨tzen. Andererseits wird mit dem Modell
”
in die Zukunft gerechnet“, um fu¨r einen bestimmten Zeithorizont die Verla¨ufe der Steu-
ergro¨ßen so zu ermitteln, dass die Anlage optimal betrieben wird. DRTO und NMPC
sind in besonderer Weise zur Steuerung von Drehrohro¨fen geeignet, da deren stark nicht-
lineares Verhalten, beispielsweise die langen Reaktions- und Totzeiten, explizit in dem
dynamischen Prozessmodell erfasst und in der Regelung beru¨cksichtigt werden.
Um eine Drehrohr-Anlage zuga¨nglich zu machen fu¨r DRTO oder NMPC muss zuna¨chst
ein mathematisches Prozessmodell erstellt werden, das den folgenden Anforderungen ge-
nu¨gt:
• Um u¨ber einen weiten Bereich von Betriebszusta¨nden zuverla¨ssige Ergebnisse zu
gewa¨hrleisten, mu¨ssen die Vorga¨nge im Drehrohr soweit als mo¨glich durch physika-
lisch begru¨ndete Gesetzma¨ßigkeiten mit einem weiten Gu¨ltigkeitsbereich beschrieben
werden. Rein datengetriebene Ansa¨tze, wie etwa neuronale Netze, sind hier unge-
eignet, weil sie nur verla¨ssliche Aussagen fu¨r Betriebszusta¨nde liefern ko¨nnen, auf
die sie vorher trainiert wurden.
• Um U¨berga¨nge zwischen verschiedenen Betriebszusta¨nden aufgrund von Produkt-
wechseln und schwankenden Edukteigenschaften darstellen zu ko¨nnen ist es wichtig,
insbesondere das dynamische Ofenverhalten richtig zu erfassen.
• Die Simulation darf lediglich moderaten Rechenaufwand verursachen. Die Rechnun-
gen sollen deutlich schneller als in Echtzeit durchgefu¨hrt werden ko¨nnen.
• Alle im Modell beno¨tigten Eingangsgro¨ßen mu¨ssen messtechnisch gut zuga¨nglich
sein. Optimalerweise werden sie durch die Messeinrichtungen, die schon an der An-
lage vorhanden sind, ausreichend genau erfasst. Die Installation zusa¨tzlicher Mess-
stellen soll mo¨glichst vermieden werden.
In der vorliegenden Arbeit wird untersucht, ob ein solches dynamisches Modell erstellt
werden kann. Dazu werden in Kapitel 2 zuna¨chst die wichtigsten Wa¨rme- und Stoff-
transportvorga¨nge in Drehrohren beschrieben und entsprechende Modellierungsansa¨tze
vorgestellt. Anschließend wird anhand eines Literaturu¨berblicks gezeigt, wie diese Trans-
portansa¨tze, gekoppelt mit Modellen fu¨r die chemischen Umwandlungen, zur Simulation
von Drehrohro¨fen eingesetzt werden ko¨nnen. Schließlich wird eine geeignete Modellstruk-
tur vorgeschlagen. In Kapitel 3 wird dieser Struktur folgend ein industrieller Drehrohrofen
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zur Kalzinierung von Titandioxid-Weißpigment dynamisch modelliert. Abschnitt 3.1 be-
handelt die chemischen Vorga¨nge bei der Kalzinierung und den prinzipiellen Aufbau der
Anlage. Anschließend wird das Prozessmodell entsprechend der in Kapitel 2 vorgeschlage-
nen Struktur erstellt. Um das Modell zu validieren werden im Rahmen einer mehrwo¨chi-
gen Messkampagne Betriebsdaten erhoben. Die Durchfu¨hrung der Messkampagne wird in
Kapitel 4 beschrieben. In Kapitel 5 werden die Betriebsdaten zur Bewertung der Berech-
nungsergebnisse herangezogen. Die Messdaten decken einen weiten Bereich von Betriebs-
zusta¨nden ab, so dass die Flexibilita¨t des Modells demonstriert werden kann. Um den
Einfluss von unsicheren Modellparametern und Messwerten zu erfassen und um die Ge-
nauigkeit des Modells zu bewerten, wird eine Fehleranalyse durchgefu¨hrt. Daher wird in
den Kapiteln 3 und 4 zu allen Modellparametern und Messwerten jeweils eine Unsicherheit
angegeben.
Kapitel 2
Modellierung von Wa¨rme- und
Stofftransport in Drehrohro¨fen
Hinsichtlich des Stoff- und Wa¨rmestransports im Drehrohrofen mu¨ssen die drei Regime
Festbett, Gasphase und Ofenwand unterschieden werden. Im Festbett und in der Gaspha-
se werden fu¨hlbare Wa¨rme und Masse konvektiv in axialer Richtung transportiert. Dem
axialen Transport ist der Wa¨rmeu¨bergang durch Strahlung und Konvektion in radialer
Richtung u¨berlagert. Da die Innenseite der Ofenwand aufgrund der Rotation abwechselnd
in Kontakt mit dem Gas und Feststoff steht, ist sie ebenfalls am radialen Wa¨rmetransport
beteiligt. Parallel zu den Transportvorga¨ngen finden vor allem im Festbett chemische und
physikalische Stoffumwandlungen statt. Deren Bandbreite reicht von Umkristallisationen,
an denen im einfachsten Fall lediglich zwei Kristallmodifikationen als Spezies beteiligt
sind, bis zur thermischen Behandlung von Sondermu¨ll, bei der das Verhalten vieler Ne-
benkomponenten und Schwermetalle mit beru¨cksichtigt werden muss.
Um Drehrohro¨fen mathematisch zu beschreiben mu¨ssen Energie- und Massenbilanz-
gleichungen fu¨r den Ofeninnenraum und die Ofenwand formuliert und durch geeignete
Ansa¨tze fu¨r die oben genannten Transport- und Stoffumwandlungsvorga¨nge erga¨nzt wer-
den. Im Folgenden werden gebra¨uchliche Modelle fu¨r die Transport- und Stoffumwand-
lungsvorga¨nge beschrieben und diskutiert.
2.1 Transportvorga¨nge im Festbett
2.1.1 Partikelbewegung in axialer und transversaler Richtung
Die Bewegung von im weitesten Sinn rieselfa¨higen Schu¨ttgu¨tern in Drehrohro¨fen folgt
charakteristischen Mustern, von denen das
”
Gleiten“, das
”
Periodische Stu¨rzen“ und das
”
Abrollen“ technisch relevant sind (vgl. Abbildung 2.1) [4]. Gleiten tritt bei sehr geringer
Reibung zwischen Schu¨ttung und Ofenwand auf. In diesem Fall rutscht die Schu¨ttung
quasi als Festko¨rper an der Wand ab und bewegt sich allein aufgrund der Schwerkraft in
axialer Richtung. Die Schu¨ttungspartikel bewegen sich dabei nicht relativ zueinander.
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ω ω
Aktive Schicht
ω
Gleiten Periodisches Stürzen Abrollen
Abbildung 2.1: Bewegungsformen des Festbetts im Drehrohrofen
Periodisches Stu¨rzen tritt bei niedrigen Ofendrehzahlen auf. Dabei wird der Feststoff
mit der Ofendrehung angehoben, bis die Neigung der Bettoberfla¨che den Schu¨ttwinkel
u¨berschreitet und die obersten Partikel schlagartig nach unten abrutschen. Danach bleibt
die Schu¨ttung wieder in Ruhe, bis die Neigung der Bettoberfla¨che erneut zu groß wird und
die obersten Partikel abrutschen. Die Neigung des Ofens bewirkt, dass die abrutschenden
Partikel sich nicht nur in radialer sondern auch in axialer Richtung bewegen und so auf
einer Art schraubenfo¨rmigen Bahn durch den Ofen transportiert werden.
Zu ho¨heren Ofendrehzahlen hin wird durch die Ofenrotation stetig so viel Material
angehoben wie an der Festbettoberfla¨che abrutscht, so dass sich die kontinuierliche Ab-
rollbewegung einstellt. Im Gegensatz zum Gleiten bilden sich sowohl beim Periodischen
Stu¨rzen als auch beim Abrollen im Festbettquerschnitt zwei verschiedene Zonen aus: Im
sogenannten
”
passiven“ Bereich bewegen sich die Partikel nicht relativ zueinander sondern
bilden ein festes Bett, das mit der Ofenwand mitrotiert. In der
”
aktiven“ Schicht dagegen,
die dem Gas zugewandt ist und in der die Partikel nach unten abrutschen, bewegen sich
die Partikel auch relativ zueinander. Auf diese Weise wird das Bett transversal intensiv
durchmischt und der Wa¨rmeu¨bergang gegenu¨ber dem Gleiten erheblich intensiviert. Der
Zustand des Gleitens wird in Drehrohro¨fen daher meist vermieden.
Mellmann und Specht [5, 6] sowie Henein et al. [7, 8] geben U¨bergangskriterien
zwischen den Bewegungsformen an, die vom volumetrischen Fu¨llgrad und der Froude-
Zahl
Fr =
ω2Ri
g
(2.1)
abha¨ngig sind. Hier bezeichnen ω, Ri und g die Winkelgeschwindigkeit der Ofendrehung,
den Ofeninnenradius und die Erdbeschleunigung.
Die Geschwindigkeit vS, mit der sich der Feststoff (Index ”
S“) in axialer Richtung
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Abbildung 2.2: Schnittansicht eines Drehrohrofens mit Wehr am Ofenauslauf
bewegt, kann fu¨r den Zustand des Gleitens nach Heiligenstaedt [9] berechnet werden:
vS = ωRi · sinα
sinµ
(2.2)
mit ω Drehgeschwindigkeit des Ofens
[
rad
s
]
Ri Innenradius des Ofens [m]
α Axialer Neigungswinkel des Ofens [rad]
µ Mittlerer Reibungswinkel zwischen Festbett und Ofenwand [rad]
Fu¨r das Periodische Stu¨rzen und das Abrollen schla¨gt Saeman [10] ein Modell vor,
mit dem der Volumenstrom V˙S und die mittlere axiale Geschwindigkeit vS des Feststoffs
entlang der Ofenla¨nge berechnet werden ko¨nnen. Abbildung 2.2 zeigt die Schnittansicht
eines Drehrohrofens mit den geometrischen Gro¨ßen, die Saeman zur Beschreibung der
Festbettbewegung verwendet. Der Ursprung der axialen Koordinate z liegt im Ofenein-
lauf. Hier wird der Feststoffvolumenstrom V˙S,ein aufgegeben. Der Feststoff bewegt sich
entsprechend der Neigung α und Drehgeschwindigkeit ω des Ofens mit der Geschwindig-
keit vS(z) in Richtung Ofenauslauf bei z = L. Dort u¨berstro¨mt er ein Wehr der Ho¨he
hS,aus. Die Oberfla¨che des Festbettes ist um den Schu¨ttwinkel β gegen die Horizontale
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geneigt. Das Festbett nimmt den Querschnitt AS(z) ein, aus dem sich die Betttiefe hS(z)
des Festbettes entlang der Ofenla¨nge ergibt.
Saeman nimmt an, dass ein Festbettpartikel in der passiven Schicht auf einer Bahn mit
konstantem Radius r transportiert wird. Sobald das Partikel die Bettoberfla¨che erreicht,
rutscht es entlang der Falllinie u¨ber die geneigte Oberfla¨che des Festbettes nach unten
ab und legt dabei in axialer Richtung die Wegstrecke ∆z zuru¨ck. Das Partikel tritt dann
wieder auf einer Bahn mit Radius r in das Festbett ein. Der Abrutschvorgang wird im
Vergleich zur Verweilzeit in der passiven Schicht als vernachla¨ssigbar kurz angenommen,
was sowohl beim Periodischen Stu¨rzen als auch beim Abrollen in guter Na¨herung der Fall
ist. Die Integration u¨ber alle Bahnradien r liefert dann V˙S und die mittlere Feststoffge-
schwindigkeit vS:
V˙S = AS · vS = 2
3
ωR3i ·
(
tanα
sin β
− ∂hS
∂z
cot β
)
·
(
2
hS
Ri
− h
2
S
R2i
) 3
2
(2.3)
mit AS Querschnittsfla¨che des Festbettes
[
m2
]
hS Tiefe des Festbettes [m]
Die Querschnittsfla¨che AS und die Tiefe hS des Festbettes ergeben sich aus der Konti-
nuita¨tsgleichung fu¨r den Feststoff, die simultan zu Gleichung (2.3) zu lo¨sen ist.
Um zu verdeutlichen, durch welche Gro¨ßen die Fließgeschwindigkeit vS in der Haupt-
sache beeinflusst wird, werden die Vereinfachungen
AS
piR2i
≈ 1
2
(
hS
Ri
) 4
3
und
(
2
hS
Ri
− h
2
S
R2i
) 3
2
≈ 1,24 · hS
Ri
nach Kramers und Croockewit [11] eingefu¨hrt. Dies fu¨hrt zu:
vS = 1,653 · ω ·R
4
3
i · h−
1
3
S ·
(
tanα
sin β
− ∂hS
∂z
cot β
)
. (2.4)
Es wird deutlich, dass die Feststoffgeschwindigkeit mit der Drehgeschwindigkeit des Ofens
und dem Ofeninnenradius wa¨chst und mit zunehmendem Schu¨ttwinkel abnimmt. Mit
großer Betttiefe nimmt vS ebenfalls ab. Dies ist auf die U¨berlagerung zweier entgegen ge-
richteter Effekte zuru¨ckzufu¨hren: Einerseits ist bei einem flachen Festbett die Wegstrecke,
die ein Partikel beim Abrutschen in axialer Richtung zuru¨cklegt, kleiner als bei großer
Betttiefe. Andererseits kommt es aber auch o¨fter zu Abrutschvorga¨ngen, da nicht mehr
soviel Zeit beno¨tigt wird, um das Partikel wieder anzuheben. Der zweite Effekt u¨ber-
wiegt den ersten und damit nimmt vS zu wenn hS abnimmt. Fu¨r die axiale Bewegung der
Schu¨ttungspartikel ist daru¨ber hinaus die Neigung der Festbettoberfla¨che in axialer Rich-
tung entscheidend. Hier wird die Wirkung des Ofenneigungswinkels α versta¨rkt, wenn die
Betttiefe in axialer Richtung abnimmt, also wenn ∂hS
∂z
< 0 ist.
Experimentelle Untersuchungen an Labordrehrohren ergeben, dass sowohl die mittlere
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Verweilzeit der Feststoffpartikel als auch die Tiefe des Festbettes sowie das dynamische
Verhalten beim Befu¨llen und Entleeren des Ofens durch das Modell von Saeman gut
wiedergegeben werden [11, 12, 13, 14, 15, 16, 17]. Die Feststoffgeschwindigkeit vS wird
nach diesem Modell mit einem relativen Fehler von etwa ±10 . . . 15% berechnet [11, 15].
Im Modell von Saeman wird vereinfachend angenommen, dass die aktive Schicht
unendlich du¨nn ist und die Partikel sich ausschließlich auf der idealen Bahn bewegen.
Tatsa¨chlich treten jedoch Querbewegungen auf, da die Partikel durch Kollisionen mit
anderen Partikeln abgelenkt werden. Dies fu¨hrt im Allgemeinen dazu, dass das Festbett
in transversaler Richtung sehr gut durchmischt wird. In experimentellen Untersuchungen
wird nach etwa 4 Umwa¨lzungen des Festbettes ein Zustand vollsta¨ndiger Homogenita¨t er-
reicht [18, 19]. In axialer Richtung fu¨hren die zufa¨lligen Querbewegungen zu Dispersion.
Untersuchungen mit radioaktiv markiertem Brenngut an Zementdrehrohro¨fen zeigen, dass
dispersive Effekte in industriellen Anlagen eine große Rolle spielen [20, 21, 22, 23, 24]. Um
den Einfluss der axialen Dispersion zu quantifizieren, werden von verschiedenen Autoren
experimentelle Untersuchungen an Labordrehrohren durchgefu¨hrt [4, 13, 25, 26, 27, 28].
Demnach wird die axiale Dispersion durch kleine Froude-Zahlen, große Verha¨ltnisse
Ri/L und niedrige Fu¨llgrade vermindert. Stark unterschiedliche Partikelgro¨ßen begu¨nsti-
gen dagegen die axiale Dispersion.
Die dispersive Wirkung unterschiedlicher Partikelgro¨ßen ist jedoch nicht ausschließlich
auf zufa¨llige Querbewegungen der Partikel in der aktiven Schicht zuru¨ckzufu¨hren, son-
dern vor allem auf Entmischungs- oder Segregationseffekte [29, 30, 31, 32]. Ottino und
Khakhar [33] geben einen umfassenden U¨berblick u¨ber experimentelle und theoretische
Ergebnisse zur Segregation ko¨rniger Materialien. Das Abrutschen der Partikel in der ak-
tiven Schicht ist demnach nicht nur als Abfolge zufa¨lliger Kollisionen anzusehen, sondern
als U¨berlagerung zweier verschiedener Mechanismen: Einerseits rieseln Partikel aufgrund
der Schwerkraft in Hohlra¨ume zwischen anderen Partikeln hinein, oder werden durch
Druckkra¨fte aus Hohlra¨umen verdra¨ngt [34, 35]. Der Verdra¨ngungsmechanismus wirkt
sich auf Partikel aller Gro¨ßen gleichermaßen aus und ist daher tatsa¨chlich als zufa¨llig an-
zusehen. Beim Einrieseln hingegen werden kleine Partikel begu¨nstigt, da die Ausbildung
von kleinen Hohlra¨umen, in die das Feingut hineinfallen kann, wahrscheinlicher ist als
das Entstehen passender Lu¨cken fu¨r gro¨ßere Partikel. Somit bewegen sich kleine Partikel
in der aktiven Schicht tendenziell in Richtung des Bettinneren und sammeln sich dort.
Dieser Effekt kann auch durch Dichteunterschiede der Partikel ausgelo¨st werden wa¨hrend
unterschiedliche Formen oder Elastizita¨ten sich nicht stark auswirken [31]. Die sta¨rkste
Neigung zur Segregation zeigen Schu¨ttungen, in denen nur Partikel zweier verschiedener
Gro¨ßen vorliegen [36]. Bei einer gleichma¨ßigen Partikelgro¨ßenverteilung ohne ausgepra¨gte
Spitzen segregiert die Schu¨ttung weitaus weniger deutlich. Henein et al. [34] stellen fest,
dass sich die Partikelgro¨ßenverteilung im Kern im
”
Entmischungsgleichgewicht“ so ein-
stellt, dass die Porosita¨t minimiert und damit die Schu¨ttdichte des Festbettes maximiert
wird. Dieser Zustand ist je nach Partikelgro¨ßenverteilung nach 10 bis 50 Ofenumdrehungen
erreicht [31, 37].
Der stark dispersive Effekt der radialen Segregation ist darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass
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kleine Partikel im Kern der Schu¨ttung langsamer durch den Ofen transportiert werden
als gro¨ßere in den Außenbereichen des Festbettes. Dieses Pha¨nomen wird auch durch die
Modellvorstellung von Saeman [10] wiedergegeben: Fu¨r Partikel, die sich nahe des Kerns
auf einer Bahn mit kleinem Radius bewegen, ergibt sich eine geringere axiale Geschwin-
digkeit als fu¨r Partikel, die sich nahe der Festbettoberfla¨che bewegen. Hatzilyberis und
Androutsopoulos [38] untermauern diesen Befund auch experimentell anhand von Ver-
weilzeitmessungen an Braunkohleko¨rnern in einem kontinuierlichen Trommeltrockner. Sie
stellen fest, dass große Partikel im Mittel 20% weniger Zeit beno¨tigen, um den Apparat
zu passieren, als dreimal kleinere.
Besonders kleine Partikel sind laut Henein [34] et al. daru¨ber hinaus in der Lage,
nicht nur durch die aktive sondern auch durch die passive Schicht hindurch zu rieseln
und sich so an der Wand zu sammeln. Diese Feinfraktion kann sich in Wandunebenheiten
festsetzen und diese gla¨tten. Im Extremfall eines sehr hohen Feinanteils (beispielsweise
bei der Ru¨ckfu¨hrung von Flugstaub in den Ofen) wird dadurch die Reibung zwischen
Festbett und Wand so stark vermindert, dass das Bett als kompakte Schu¨ttung an der
Wand abgleitet und durch den Ofen durchrutscht (sog.
”
Schießen“).
Im praktischen Ofenbetrieb zeigen sich die Auswirkungen von Entmischungserscheinun-
gen besonders deutlich bei der Direktreduktion von Feinerzen und bei der Kalkherstellung.
Bei der Direktreduktion wird ein Gemisch aus Erz und Kohle aufgegeben. Bei hohen Tem-
peraturen soll das Erz mit Hilfe der Kohle reduziert werden. Um einen hohen Umsatzgrad
zu erreichen, mu¨ssen die Reaktanden in engen Kontakt miteinander gebracht und somit
gleichma¨ßig durchmischt werden. Aufgrund der unterschiedlichen Dichten beider Einsatz-
stoffe kann es jedoch zu starken Segregationseffekten kommen. Reuter [39] fu¨hrt dazu
umfangreiche Untersuchungen durch und gibt Grenzen fu¨r die Partikelgro¨ßen von Erz und
Kohle an, innerhalb derer eine gute Durchmischung und damit ein hoher Reduktionsgrad
erreicht wird. Daru¨ber hinaus stellt er wie Hatzilyberis und Androutsopoulos eine
Abha¨ngigkeit zwischen Partikelgro¨ße und Verweilzeit fest.
Bei der Kalkherstellung kann es durch Entmischungseffekte zu starken Temperaturun-
terschieden in der Schu¨ttung kommen [40]. Große Partikel, die im a¨ußeren Bereich der
Schu¨ttung liegend direkt mit dem Gas in Kontakt kommen und daher hohen Temperatu-
ren ausgesetzt sind, werden
”
totgebrannt“, also zu stark erhitzt, wa¨hrend kleinere Partikel
im Inneren der Schu¨ttung nahezu u¨berhaupt nicht umgesetzt werden.
Die axiale Dispersion kann in einem Modell im einfachsten Fall durch einen Dispersi-
onskoeffizienten DS beru¨cksichtigt werden. Sai et al. [27] und Sherrit et al. [28] geben je-
weils eine empirische Berechnungsgleichung fu¨r DS an, in der Dichte, Partikeldurchmesser
und Schu¨ttwinkel des Feststoffs sowie Neigung, Durchmesser, Drehzahl und Fu¨llgrad des
Ofens beru¨cksichtigt werden. Das Gupta et al. [41] bestimmen Dispersionskoeffizienten,
indem sie das Modell von Saeman erweitern und zulassen, dass Partikel durch zufa¨llige
Sto¨ße von der idealen Bahn abgelenkt werden und beim neuerlichen Einmischen in die
passive Schicht nicht mehr ihren urspru¨nglichen Bahnradius einnehmen. Mit Methoden
der Wahrscheinlichkeitsrechnung bestimmen sie anschließend axiale Dispersionskoeffizien-
ten. In weiteren Arbeiten werden Monte-Carlo-Methoden zur Darstellung der Dispersion
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verwendet [42, 43].
Um die radiale Segregation und die resultierenden Dispersionseffekte explizit zu be-
schreiben, ist die Einfu¨hrung eines Dispersionskoeffizienten jedoch nicht ausreichend. In
diesem Fall mu¨ssen die Bewegungsvorga¨nge im Festbett dreidimensional aufgelo¨st werden.
Hierzu existieren zwei unterschiedliche Modellierungsansa¨tze: Einerseits kann das granu-
lare Festbett als stro¨mendes Kontinuum aufgefasst werden, dessen Fließeigenschaften sich
mit Methoden der statistischen Physik und der kinetischen Theorie beschreiben lassen.
Entsprechende hydrodynamische Gleichungen fu¨r granulare Medien werden unter ande-
rem in den Arbeiten von Lun et al. [44], Johnson und Jackson [45], Savage und Lun
[35] sowie Hsiau und Hunt [46] abgeleitet. Forterre und Pouliquen [47] geben einen
U¨berblick u¨ber den gegenwa¨rtigen Stand der Forschung. Perron und Bui [48, 49] sowie
Blumberg und Schlu¨nder benutzen den Kontinuumsansatz, um das Geschwindigkeits-
feld in der Schu¨ttung zu berechnen. Boateng und Barr [40, 50] sowie Khahkhar et al.
[51] lo¨sen die hydrodynamischen Gleichungen simultan fu¨r unterschiedliche Klassen von
Partikelgro¨ßen und bestimmen so den Einfluss der Segregation.
Alternativ zur Kontinuumsbetrachtung wird in der
”
Distinct Particle Method“ (DPM)1,
die erstmals von Cundall und Strack [52] vorgeschlagenen wird, das Verhalten der
einzelnen Partikel einer Schu¨ttung explizit modelliert. Fu¨r die Partikel werden dabei mi-
nimale elastische Verformungen zugelassen, aus denen Normalkra¨fte und tangentiale Rei-
bungskra¨fte berechnet werden, die an Kontaktstellen zwischen den Partikeln wirken. Die
Bewegung der Partikel wird mit Hilfe der Newtonschen Mechanik beschrieben. Zhu et
al. [53, 54] geben einen ausfu¨hrlichen U¨berblick u¨ber den gegenwa¨rtigen Stand der DP-
Methode sowohl im Bereich der Modellierungsansa¨tze als auch im Bereich der Anwendun-
gen. Diese Methode ist insbesondere geeignet, um das Verhalten von hoch konzentrierten
Partikelsystemen wie etwa Festbetten oder bewegten Schu¨ttungen zu modellieren, wie sie
beim Drehrohrofen vorliegen.
Bei der DPM kommt der Beschreibung der Wechselwirkungskra¨fte zwischen den Par-
tikeln besondere Bedeutung zu. Fu¨r den einfachen Fall relativ großer Partikel mu¨ssen
lediglich Normal- und Reibungskra¨fte beru¨cksichtigt werden, die sich beim unmittelbaren
Kontakt der Partikel ergeben. Bei kleinen Partikel spielen jedoch auch Nicht-Kontakt-
Wechselwirkungen wie etwa van der Waals- oder elektrostatische Kra¨fte eine Rolle.
In Anwesenheit von Feuchte treten aufgrund der Oberfla¨chenspannung der Flu¨ssigkeit
zusa¨tzlich Kapillarkra¨fte auf. Damit kann prinzipiell auch die Agglomeration von Parti-
keln dargestellt werden. Weitere Ausfu¨hrungen hierzu finden sich bei Zhu et al. [53]. Mit
Hilfe der DPM ko¨nnen sowohl die Segregation als auch Vermischungsvorga¨nge in Dreh-
rohro¨fen berechnet werden [51, 55, 56]. Zhu et al. [54] fu¨hren daru¨ber hinaus noch weitere
Arbeiten dazu auf.
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Abbildung 2.3: Temperaturverla¨ufe beim Wa¨rmeu¨bergang von der heißen Wand an die
ku¨hlere Schu¨ttung im Drehrohrofen
2.1.2 Wa¨rmetransport im Festbett
Der Wa¨rmetransport innerhalb der Schu¨ttung erfolgt sowohl konvektiv als auch durch
Wa¨rmeleitung.
Innerhalb der aktiven Schicht werden die Partikel konvektiv vermischt. Ingram et al.
[36] untersuchen die Mischgu¨te in der aktiven Schicht, indem sie die Trajektorien einzel-
ner Partikel mit Hilfe von
”
Positron Emission Partikel Tracking“ (PEPT) experimentell
verfolgen. Diese Methode ermo¨glicht es, den Bahnradius, auf dem sich ein Partikel in der
passiven Schicht bewegt, vor und nach Passage der aktiven Schicht zu vergleichen. Ideale
Vermischung ist dann erreicht, wenn zwischen beiden Bahnradien keinerlei Abha¨ngigkeit
besteht, das Partikel in der aktiven Schicht also mit gleicher Wahrscheinlichkeit jeden
beliebigen neuen Bahnradius einnehmen kann. Im Fall schlechter Vermischung sind nur
sehr kleine Absta¨nde zwischen altem und neuem Bahnradius mo¨glich. Als Schu¨ttungsma-
terialien verwenden Ingram et al. [36] Sand mit einer sehr engen und Titandioxid mit
einer sehr breiten Partikelgro¨ßenverteilung. Im Fall des quasi monodispersen Sandes wird
beobachtet, dass sich die Bahnradien am Ein- und Austritt der aktiven Schicht nicht stark
unterscheiden. Bei einem Fu¨llgrad von 32%, 3,6 Umdr
min
und 240 mm Trommelradius werden
etwa 10 Bettumwa¨lzungen zur vollsta¨ndigen Durchmischung beno¨tigt. Bei 31%, 6,0 Umdr
min
und 138 mm sind sogar 60 Umwa¨lzungen erforderlich. Die Titandioxid-Schu¨ttung ist da-
1Neben DPM sind auch die Bezeichnungen ”Discrete Element Method“ oder ”Distinct Element Me-
thod“ (DEM) gebra¨uchlich
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gegen bei 20%, 4,3 Umdr
min
und 240 mm schon nach 5 Umwa¨lzungen vollsta¨ndig durchmischt.
Da in industriellen Drehrohro¨fen eher eine breite Partikelgro¨ßenverteilung vorliegen wird,
ist von einer guten Vermischung in der aktiven Schicht auszugehen.
Ein weiteres Ergebnis der Arbeit von Ingram et al. [36] ist, dass die Mischgu¨te zu
ho¨heren Drehzahlen hin nicht etwa verbessert wird, was intuitiv nahe liegen wu¨rde. Statt-
dessen zeigen ihre Versuche, dass mit ho¨herer Drehzahl auch eine ho¨here Anzahl von
Bettumwa¨lzungen zur Homogenisierung beno¨tigt wird. Diese Tendenz besta¨tigen Kwa-
pinska et al. [57] durch DPM-Rechnungen. Sie stellen fest, dass die Dicke der aktiven
Schicht von der Drehzahl praktisch unabha¨ngig ist und die mittlere Verweilzeit der Parti-
kel in der aktiven Schicht mit zunehmender Drehzahl kleiner wird. Daraus wird gefolgert,
dass die Mischgu¨te vor allem von der Verweilzeit der Partikel in der aktiven Schicht
abha¨ngt. Eine lange Verweilzeit bzw. eine niedrige Drehzahl begu¨nstigt demnach die
Vermischung. In einer weiteren Arbeit betrachten Kwapinska et al. [58] den Wa¨rme-
transport in der Schu¨ttung und stellen fest, dass die thermische Homogenisierung in der
aktiven Schicht noch schneller abla¨uft als die mechanische. Es ist daher anzunehmen,
dass in industriellen Drehrohranlagen, in denen im Regelfall Schu¨ttungen mit gleichma¨ßi-
ger Partikelgro¨ßenverteilung und eine niedrige Drehzahl gegeben sind, von vollsta¨ndiger
thermischer Homogenisierung in der aktiven Schicht ausgegangen werden kann.
In der passiven Schicht wird Wa¨rme durch Leitung transportiert. Abbildung 2.3 zeigt
schematisch die Temperaturverla¨ufe im Festbett an verschiedenen Positionen. Hier wurde
angenommen, dass die Ofenwand wa¨rmer ist als der Feststoff. Entsprechende Verla¨ufe
ergeben sich fu¨r den Fall, dass die Schu¨ttung heißer ist als die Ofeninnenwand. Aufgrund
der thermischen Homogenisierung in der aktiven Schicht liegt am U¨bergang zur passi-
ven Schicht, dem Punkt
”
A“ in Abbildung 2.3, eine homogene Temperaturverteilung im
Festbett vor. Von der heißen Ofenwand wird im Folgenden Wa¨rme in die Schu¨ttung ein-
getragen und dort weiter transportiert, so dass nach und nach eine Temperaturerho¨hung
je nach Betriebsbedingungen 1 bis 2 cm tief in die Schu¨ttung eindringt (vgl. Punkte
”
B“
und
”
C“ in Abbildung 2.3).
Der Wa¨rmetransport innerhalb der Schu¨ttung geschieht durch Wa¨rmeleitung u¨ber
Partikel-Partikel-Kontakte, durchWa¨rmeleitung in den gasgefu¨llten Partikelzwischenra¨um-
en und durch Strahlung zwischen den Oberfla¨chen benachbarter Partikel. Bauer und
Schlu¨nder [59, 60] schlagen ein Modell vor, um die resultierende Wa¨rmeleitfa¨higkeit
der Schu¨ttung zu berechnen. Dazu betrachten sie eine zylindersymmetrische Einheits-
zelle, die aus zwei nicht kugelfo¨rmigen Partikeln besteht, die sich gegenseitig beru¨hren.
Der freie Raum wird durch ein Gas ausgefu¨llt. Es wird angenommen, dass ausschließlich
Wa¨rmeleitung in axialer Richtung auftritt. Die Gesamt-Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Einheits-
zelle ergibt sich somit aus der Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Feststoffs und des Gases. Beim
Wa¨rmetransport im Gas ist zu beachten, dass dessen Wa¨rmeleitfa¨higkeit drastisch ab-
nimmt, sobald die Spaltweite zwischen den Partikeloberfla¨chen in der Gro¨ßenordnung der
freien Wegla¨nge der Gasmoleku¨le oder darunter liegt [61]. Im Bereich unmittelbar um
die Kontaktfla¨che zwischen den Partikeln herum ist die lokale Wa¨rmeleitfa¨higkeit daher
a¨ußerst gering. Da die Oberfla¨chen beider Partikel jedoch gegeneinander gewo¨lbt sind
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wird sehr schnell eine Spaltweite erreicht, bei der die Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Gases sich
dem normalen Wert anna¨hert.
Im Kontakt zwischen einem einzelnen Partikel und einer flachen Wand jedoch wa¨chst
die Spaltweite langsamer mit dem Abstand vom Kontaktpunkt zwischen Wand und Par-
tikel. Daher ist der Wa¨rmeu¨bergang zwischen der Ofeninnenwand und der Schu¨ttung
schlechter als der Wa¨rmeu¨bergang innerhalb der Schu¨ttung [61]. Lehmberg et al. [18]
und Schlu¨nder et al. [62, 63] stellen fest, dass dadurch die Temperatur unmittelbar an
der Wandoberfla¨che sprungartig abfa¨llt (vgl. Abbildung 2.3, Pkte.
”
B“ und
”
C“). Erst
im Inneren der Schu¨ttung stellt sich wieder ein stetiger Temperaturverlauf ein.
Durch eine endotherme chemische Reaktion oder einen Trocknungsvorgang wird der
Temperaturanstieg im Festbett verlangsamt. Besonders anschaulich sind die Vorga¨nge
bei der Trocknung. Im Kontakt mit der Wand wandert eine Trocknungsfront in die
Schu¨ttung hinein. Zwischen Wand und Trocknungsfront liegt Wa¨rmeleitung in der trock-
nenen Schu¨ttung vor. An der Trocknungsfront wird alle herantransportierte Wa¨rme zur
Trocknung verbraucht, so dass die Festbetttemperatur jenseits der Trocknungsfront kon-
stant bleibt.
Die geschilderten Vorga¨nge, also der Temperatursprung an der Wand, die Wa¨rmelei-
tung in der Schu¨ttung sowie der Einfluss einer endothermen chemischen Reaktion werden
von Schlu¨nder [63] und Lehmberg et al. [18] mathematisch modelliert. Demnach be-
rechnet sich der Wa¨rmestrom Q˙′WS,S, der von der feststoffseitigen Wand (Index ”
WS“) an
die Schu¨ttung (Index
”
S“) u¨bergeht, gema¨ß
Q˙WS,S = αWS,SAWS,S · (TWS − TS) (2.5)
mit αWS,S Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient zwischen der feststoffseitigen
Ofeninnenwand und dem Festbett
AWS,S Kontaktfla¨che zwischen der feststoffseitigen Ofeninnen-
wand und dem Festbett
TWS Temperatur der feststoffseitigen Ofeninnenwand
TS Kalorische Mitteltemperatur des Festbettes
Der Gesamt-Wa¨rmeu¨bergangswiderstand 1/αWS,S wird dargestellt als Reihenschaltung
des Kontaktwiderstands 1/ (αWS,S)W, der fu¨r den Temperatursprung an der Wandober-
fla¨che verantwortlich ist, und des
”
Kernwiderstands“ 1/ (αWS,S)S:
1
αWS,S
=
1
(αWS,S)W
+
1
(αWS,S)S
. (2.6)
Fu¨r (αWS,S)W geben Schlu¨nder et al. eine Berechnungsgleichung an, in der die
Wa¨rmeleitung durch das Gas in den Zwischenra¨umen zwischen Wand und Partikeln sowie
der Wa¨rmeu¨bergang durch Strahlung zwischen Wand und Schu¨ttung beru¨cksichtigt wer-
den (siehe Anhang A). (αWS,S)W ist demnach stark von der Gro¨ße sowie der Rauhigkeit
der Partikel abha¨ngig. Wenn sich die Konsistenz des Aufgabegutes innerhalb des Ofens
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stark a¨ndert, beeinflusst dies demnach auch den Wa¨rmeu¨bergang.
Der Kernwiderstand 1/ (αWS,S)S beschreibt den Wa¨rmetransport in die passive Schicht
hinein und die endothermen Vorga¨nge dort. Dabei wird die Temperaturverteilung in der
Schu¨ttung mit Hilfe des
”
Penetrationsmodells“ ermittelt [64]. Das Schu¨ttgut wird da-
zu, wie oben beschrieben, als Wa¨rme leitendes Kontinuum angesehen, dessen Dichte,
Wa¨rmeleitfa¨higkeit und spezifische Wa¨rmekapazita¨t sich aus den entsprechenden Wer-
ten des Feststoffs und des Gases in den Partikelzwischenra¨umen ergeben. Am U¨bergang
von der aktiven zur passiven Schicht hat die Schu¨ttung in radialer Richtung die kon-
stante Temperatur TS. Im Kontakt mit der Ofeninnenwand (Temperatur TWS) wird der
Schu¨ttung eine plo¨tzliche Temperaturerho¨hung aufgepra¨gt, die sich in radialer Richtung in
die Schu¨ttung hinein bewegt. Unter der Annahme, dass tangentiale und axiale Tempera-
turgradienten vernachla¨ssigbar sind, kann die Entwicklung des radialen Temperaturprofils
der Schu¨ttung im Kontakt mit der Wand nach der Modellvorstellung
”
eindimensionale
instationa¨re Wa¨rmeleitung in einer halbunendlichen ebenen Wand“ beschrieben werden.
Durch Mittelung u¨ber die Kontaktzeit τWS zwischen Schu¨ttung und Wand ergibt sich der
Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient (αWS,S)S wie folgt:
(αWS,S)S =
2√
pi
√
(%cpλ)S√
τWS
(2.7)
mit λS Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Schu¨ttung (vgl. Gl. A.11)
%S Schu¨ttdichte der Schu¨ttung
cp,S Spezifische Wa¨rmekapazita¨t der Schu¨ttung
τWS Kontaktzeit zwischen Wand und Schu¨ttung
Um endotherme chemische Reaktionen oder Trocknungsvorga¨nge zu beru¨cksichtigen, er-
weitern Schlu¨nder undMollekopf [65] das Penetrationsmodell und modellieren zusa¨tz-
lich zum Wa¨rmetransport auch das Eindringen einer Reaktions- oder Trocknungsfront.
Deren Lage wird durch den dimensionslosen Parameter ζTrocknung beschrieben, auf des-
sen Berechnung in Anhang A eingegangen wird. Der gesamte Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient
(αWS,S)S ergibt sich damit zu
(αWS,S)S =
2√
pi
√
(%cpλ)S,trocken√
τWS︸ ︷︷ ︸
Penetrationsmodell
· 1
erf ζTrocknung︸ ︷︷ ︸
Trocknung
(2.8)
mit λS,trocken Wa¨rmeleitfa¨higkeit der trockenen Schu¨ttung (vgl. Gl. A.11)
%S,trocken Schu¨ttdichte der trockenen bzw. abreagierten Schu¨ttung
cp,S,trocken spezifische Wa¨rmekapazita¨t der trockenen bzw. abreagier-
ten Schu¨ttung
erf Gausssche Fehlerfunktion
16 KAPITEL 2. WA¨RME- UND STOFFTRANSPORT IN DREHROHRO¨FEN
Mit fortschreitender Trocknung bewegt sich die Trocknungsfront immer weiter in das
Schu¨ttgut hinein, so dass erf ζTrocknung gegen 1 geht.
Dem Modell von Schlu¨nder undMollekopf [65] liegt die Annahme zugrunde, dass
die Temperatur im Großteil der Schu¨ttung als konstant angesehen werden kann. Tempe-
raturunterschiede, die allenfalls in den Randbereichen im direkten Kontakt mit der Wand
oder dem Gas auftreten, werden durch die Vermischung in der aktiven Schicht ausgegli-
chen. Weiter oben wurde bereits gezeigt, dass diese Annahme auch fu¨r viele industrielle
Anwendungsfa¨lle gerechtfertigt ist. Ist die Vermischung aufgrund von Segregation jedoch
unvollsta¨ndig, ko¨nnen sich im Festbettquerschnitt erhebliche Temperaturunterschiede ein-
stellen. In einem solchen Fall muss die Temperaturverteilung lokal aufgelo¨st berechnet
werden. Hierzu stehen, wie oben bereits erwa¨hnt, die DPM-Methode oder alternativ die
Kontinuumsmethode zur Verfu¨gung. Boateng und Barr [40] benutzen letztere, um
den Einfluss der Segregation auf die Temperaturverteilung im Festbett zu untersuchen.
Dazu simulieren sie eine nicht reagierende Schu¨ttung in einem Laborofen mit 400 mm
Innendurchmesser und stellen bei einem monodispersen Bett nur sehr geringe Tempera-
turunterschiede von ca. 30◦C zwischen Festbettoberfla¨che und -kern fest(TG = 631◦C, TS
= 425 . . . 455◦C). Durch Zugabe einer Feinfraktion wird jedoch eine stark segregierende
quasi bimodale Partikelgro¨ßenverteilung eingestellt, bei der sich Temperaturunterschiede
von bis zu 200◦C ergeben (TG = 804◦C, TS = 450 . . . 650◦C).
2.2 Transportvorga¨nge in der Gasphase
Der freie Ofenquerschnitt oberhalb des Feststoffs wird turbulent vom Gas durchstro¨mt.
Mit dem Gas wird Wa¨rme in den Ofen eingetragen und durch Konvektion und Strahlung
an die Festbettoberfla¨che und die Ofeninnenwand abgegeben. Im Gastemperaturbereich
oberhalb von 800◦C dominiert die Wa¨rmestrahlung, wa¨hrend bei niedrigeren Gastempe-
raturen Konvektion und Strahlung in etwa gleich wichtig sind [66].
Industriell genutzte Drehrohro¨fen werden in der Regel mit fossilen Brennstoffen beheizt,
so dass das Ofengas die strahlenden Komponenten Wasserdampf und CO2 sowie Staub
und in geringen Mengen auch SO2 und SO3 entha¨lt. Wenn das Heißgas nicht in einer ex-
ternen Brennkammer sondern mit Hilfe eines Brenners direkt im Ofen erzeugt wird, muss
zusa¨tzlich noch die Rußstrahlung der Flamme beru¨cksichtigt werden. Die Absorptions-
und Emissionseigenschaften des Gases sind daru¨ber hinaus von seiner lokalen Tempera-
tur und Zusammensetzung sowie von der Wellenla¨nge der Strahlung abha¨ngig [67]. Die
Strahlungseigenschaften des Festbettes und der Ofenwand a¨ndern sich ebenfalls mit der
Temperatur und der Wellenla¨nge [68, 69].
Um diese sehr komplexen Verha¨ltnisse mathematisch zu beschreiben, werden bei allen
Ansa¨tzen, die in der Literatur vorgeschlagen werden, Annahmen getroffen, die zu erhebli-
chen Vereinfachungen fu¨hren. Hottel und Sarofim [68] gehen beispielsweise zuna¨chst
davon aus, dass durch die turbulente Stro¨mung eine gute Durchmischung in transversaler
Richtung erreicht wird, so dass die radialen Konzentrations- und Temperaturgradien-
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ten vernachla¨ssigbar sind. Die Temperatur und die Zusammensetzung des Gases a¨ndern
sich demnach ausschließlich in axialer Richtung. Weiterhin vernachla¨ssigen sie den Strah-
lungswa¨rmetransport aufgrund axialer Temperaturgradienten und betrachten lediglich die
Verha¨ltnisse in einem Ofenquerschnittselement.Gorog et al. [70] sowie Frisch et al. [71]
zeigen durch Vergleich mit detaillierten Berechnungen nach der Zonenmethode [68], dass
die zweite Annahme berechtigt ist. Daru¨ber hinaus betrachten Hottel und Sarofim die
Oberfla¨chen des Festbettes und der Ofeninnenwand als graue Strahler, deren Temperatur
in einem Ofenquerschnitt in Umfangsrichtung konstant ist. Die Festbettoberfla¨che wird
als eben angesehen. Der Absorptionsgrad αG und der Emissionsgrad εG des Heißgases
werden mit Hilfe empirischer Korrelationen berechnet [62, 67, 68, 69], wobei von einem
nicht-grauen Gas, also αG 6= εG ausgegangen wird.
Um zu zeigen, unter welchen Umsta¨nden die Strahlungseigenschaften des Gases noch
weiter vereinfacht werden ko¨nnen und es als grauer Strahler mit αG = εG angesehen wer-
den kann, untersuchen Gorog et al. [70] den Strahlungswa¨rmeaustausch im Drehrohr-
querschnitt mit Hilfe der Zonenmethode und beru¨cksichtigen dabei explizit die wellen-
la¨ngenabha¨ngigen Emissions- und Absorptionseigenschaften des Gases. Demnach u¨ber-
schneiden sich die Emissions- und Absorptionsbanden eines realen Gases (αG 6= εG) sehr
stark. Das Gas ist somit nahezu undurchla¨ssig fu¨r Strahlung, die von ihm selbst aus-
geht bzw. von der Wand oder dem Festbett reflektiert wird. Durch die Annahme eines
grauen Gases wird dieser Effekt jedoch stark unterscha¨tzt. Damit wird auch der Wa¨rme-
strom vom Gas an Wand und Festbett zu groß berechnet. Gorog et al. geben an, dass
die Graugas-Annahme fu¨r Wa¨nde und Festbettmaterialien mit einem Reflektionsgrad
% > 0,2 (ε < 0,8) zu Fehlern von mehr als 20% in den berechneten Wa¨rmestro¨men fu¨hrt.
Fu¨r % < 0,2 (ε > 0,8) und damit fu¨r die meisten praktisch vorkommenden Fa¨lle ist die
Graugas-Annahme jedoch vertretbar.
Schupe und Jeschar [72, 73, 74] sowie Gorog et al. [70] vereinfachen daher den
Ansatz von Hottel und Sarofim, indem sie das Gas als grauen Strahler ansehen. Zur
Berechnung des Wa¨rmestroms Q˙G,S vom Gas zum Wa¨rmgut benutzen sie die Beziehung
Q˙G,S = εgesAS · σ
(
T 4G − T 4S
)
(2.9)
mit Q˙G,S Strahlungswa¨rmestrom vom Gas an den Feststoff
εges Strahlungsaustauschverha¨ltnis zwischen Gas und Wa¨rmgut
einschließlich der von der Wand reflektierten Strahlung
AS Oberfla¨che des Wa¨rmgutes
σ = 5,67·10−8 Wm2K4 Stefan-Boltzmann-Konstante
TG Mittlere Gastemperatur
TS Mittlere Wa¨rmguttemperatur
U¨ber das Strahlungsaustauschverha¨ltnis εges wird sowohl die direkte Einstrahlung vom
Gas auf das Wa¨rmgut als auch die Strahlung erfasst, die von der Wand auf das Wa¨rmgut
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reflektiert wird.
Die beschriebenen Modelle werden in verschiedenen Arbeiten sowohl mit Berechnungs-
ergebnissen aus detaillierteren Modellansa¨tzen [70, 71, 80] als auch mit experimentellen
Ergebnissen aus einer Versuchsbrennkammer [73] und einem Drehrohrofen [81] im Tech-
nikumsmaßstab u¨berpru¨ft. Es zeigt sich, dass die Strahlungswa¨rmestro¨me mit einer Un-
sicherheit von etwa ±20% berechnet werden ko¨nnen.
Die bisher vorgestellten Ansa¨tze basieren auf der Annahme einer homogenen Tempe-
raturverteilung im Ofenquerschnitt. Dies ist insbesondere dann nicht der Fall, wenn der
Brenner zur Erzeugung des Heißgases innerhalb des Ofens angeordnet ist. Insbesondere
im Bereich der Flamme treten in diesem Fall erhebliche radiale Konzentrations- und Tem-
peraturgradienten auf, die nicht vernachla¨ssigt werden du¨rfen. Thornton und Batter-
ham [75] schlagen daher ein Modell vor, das auf denselben Annahmen beruht, die Schu-
pe und Jeschar verwenden, in dem jedoch zusa¨tzlich in Teilen des Ofens eine Flamme
beru¨cksichtigt wird. Diese wird als grau strahlender zylindrischer Festko¨rper angesehen,
der zentral in der Ofenmitte angeordnet ist und dessen La¨nge und Durchmesser fest vor-
gegeben werden mu¨ssen. Gorog et al. [76] berechnen die Flammenla¨nge mit Hilfe einer
Korrelation, in der vor allem die Brennerkonfiguration beru¨cksichtigt wird. Sie fu¨hren Stu-
dien fu¨r verschiedene flu¨ssige und gasfo¨rmige Brennstoffe durch, wobei Brennstoffmenge,
Sekunda¨rlufttemperatur, Prima¨rluftmenge sowie der Sauerstoffanteil der Verbrennungs-
luft variiert werden. Kolyfetis und Markatos [77, 78] sowie Mujumdar et al. [79]
entwickeln ebenfalls Modelle, um die Flammengeometrie aus den Brennereinstellungen
und den Brennstoffeigenschaften zu berechnen.
Angaben zu den Strahlungseigenschaften, also insbesondere den Emissionsgraden der
Ofeninnenwand und der Festbettoberfla¨che finden sich beispielsweise in Zusammenstel-
lungen, die von Perry et al. [82] und Singham [83] herausgegeben wurden. Demnach
liegt der Emissionsgrad feuerfester Steine, wie sie zur Ausmauerung der Ofeninnenwand
verwendet werden, zwischen 0,65 und 0,9 [82, 83]. Mit steigender Temperatur nimmt
εW tendenziell ab. Der Emissionsgrad des Festbettes kann oft lediglich na¨herungsweise
bestimmt werden. Anhaltswerte finden sich ebenfalls bei Perry et al. und Singham.
Konvektiver Wa¨rmeu¨bergang tritt in Drehrohro¨fen vom Ofengas an die Ofeninnen-
wand und an die Festbettoberfla¨che auf. Beim Wa¨rmetransport an die Wand stellen sich
Verha¨ltnisse ein, die gut vergleichbar sind mit denen an einer la¨ngs angestro¨mten ebe-
nen Platte oder in einem durchstro¨mten Rohr mit nicht kreisfo¨rmigem Querschnitt. Die
Prandtlsche Mischungsweghypothese besagt, dass sich unter diesen Umsta¨nden unmit-
telbar an der Wand eine Schicht ausbildet, die mehrere Millimeter dick ist und in der lami-
nare Stro¨mung herrscht [64, 84]. Oberhalb dieser Schicht wird die Stro¨mung nach und nach
turbulent. Sowohl die laminare Unterschicht als auch die turbulente Kernstro¨mung stellen
Widersta¨nde fu¨r den konvektiven Wa¨rmeu¨bergang dar, die etwa in derselben Gro¨ßenord-
nung liegen.
Im Unterschied zur Wand wird an der Festbettoberfla¨che jedoch die Ausbildung der
laminaren Unterschicht durch die Partikelbewegung verhindert. Dadurch entfa¨llt auch der
entsprechende Wa¨rmeu¨bergangswiderstand. Da der konvektive Wa¨rmeu¨bergang vom Gas
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an die Schu¨ttung nicht durch die Wa¨rmeaufnahme in den Partikeln sondern gasseitig
limitiert ist, ergibt sich durch den Wegfall der laminaren Unterschicht
αG,S = 1 . . . 10 · αG,WG (2.10)
mit αG,S Konvektiver Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient vom Gas an den
Feststoff
αG,WG Konvektiver Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient vom Gas an die
gasseitige Ofeninnenwand (Index ”WG“)
Dies wird durch experimentelle Ergebnisse von Tscheng und Watkinson [85], Wat-
kinson und Brimacombe [86, 87] und Wes et al. besta¨tigt [26]. Durch Messungen an
Labor-Drehrohro¨fen finden sie
αG,S = 2 . . . 10 · αG,WG. (2.11)
Blumberg und Schlu¨nder [88] bestimmen αG,S anhand von Versuchen in einem Trom-
meltrockner. Sie stellen fest, dass die Koeffizienten immer zwischen den Extremfa¨llen
”
turbulente Rohrstro¨mung“ (untere Grenze) und
”
frei angestro¨mtes Einzelpartikel“ (obe-
re Grenze) liegen. Bei kleinen Gasgeschwindigkeiten tritt zusa¨tzlich eine Abha¨ngigkeit von
der Ofendrehzahl auf, die daher ru¨hrt, dass die Relativgeschwindigkeit zwischen Gas und
Festbett nicht nur durch die Gasgeschwindigkeit, sondern auch durch die Geschwindigkeit
der abrutschenden Partikel bestimmt wird.
Tscheng und Watkinson geben fu¨r ReG = 1600 . . . 7800 empirisch ermittelte Be-
ziehungen an, mit denen αG,S und αG,WG bestimmt werden ko¨nnen. In industriellen An-
lagen ist jedoch in der Regel ReG ≈ 100000, was deutlich außerhalb des experimen-
tell abgedeckten Bereiches liegt. Perron et al. weisen darauf hin, dass die Beziehun-
gen von Tscheng und Watkinson fu¨r reale Anlagen keine plausiblen Werte liefern
[89]. Sie untersuchen einen Drehrohrofen zur Kalzinierung von Petrolkoks und finden
αG,S = 400 . . . 600
W
m2K
≈ 30 . . . 60 ·αG,WG. Diese Werte sind vergleichbar mit dem konvek-
tiven Wa¨rmeu¨bergang an ein frei umstro¨mtes Einzelpartikel [90, 91] und daher definitiv
zu hoch berechnet.
Barr et al. [80] schlagen deswegen vor, αG,WG fu¨r eine turbulente Rohrstro¨mung mit
nicht-kreisfo¨rmigem Querschnitt zu berechnen und αG,S als Vielfaches von αG,W anzuneh-
men:
αG,S = fG,S · αG,WG. (2.12)
Der Parameter fG,S muss an Messdaten angepasst werden. Berechnungsgleichungen fu¨r
αG,WG, die einen weiten Bereich von ReG abdecken, sind in der Literatur vielfach verfu¨gbar
[82, 62]. Dieses Vorgehen erscheint nach der oben dargestellten Argumentation physika-
lisch sinnvoll zu sein. Allerdings muss experimentell sicher gestellt werden, dass der Para-
meter fG,S u¨ber den kompletten Gu¨ltigkeitsbereich des Modells hinweg in guter Na¨herung
konstant ist.
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In allen bisher vorgestellten Modellierungsansa¨tzen fu¨r den Wa¨rme- und Stofftrans-
port in der Gasphase wird von homogenen Verha¨ltnissen im Gasquerschnitt ausgegangen.
Diese Betrachtungsweise ist jedoch nicht geeignet, um beispielsweise die Vorga¨nge im
Bereich der Brennerflamme detailliert zu beschreiben. Dies ist insbesondere dann von
Bedeutung, wenn die lokalen Stro¨mungs- und Temperaturverha¨ltnisse von Interesse sind,
beispielsweise um die NOX-Bildung aufgrund von Temperaturspitzen zu untersuchen. In
einem solchen Fall muss die turbulente Gasstro¨mung inklusive der Verbrennungsvorga¨nge
dreidimensional simuliert werden. Die hierzu erforderlichen Methoden und Modellierungs-
ansa¨tze sind in kommerziell verfu¨gbaren Software-Werkzeugen implementiert und werden
in der einschla¨gigen Literatur ausfu¨hrlich beschrieben. Daher wird an dieser Stelle hierauf
nicht weiter eingegangen.
2.3 Regenerativer Wa¨rmetransport in der Ofenwand
Neben Strahlung und Konvektion tra¨gt auch die Ofenwand zum Wa¨rmetransport an den
Feststoff bei. Ihre Innenoberfla¨che steht aufgrund der Ofenrotation abwechselnd mit dem
heißen Ofengas und dem ku¨hleren Feststoff in Kontakt und erfa¨hrt dadurch eine zyklische
Temperatura¨nderung. Dabei nimmt die Wand im Kontakt mit dem heißen Gas Wa¨rme
auf, die im Kontakt mit der ku¨hleren Schu¨ttung teilweise wieder abgegeben wird. Dieser
regenerative Wa¨rmestrom an den Feststoff ist gro¨ßenordnungsma¨ßig vergleichbar mit dem
Beitrag der Konvektion [92, 93, 94].
Die zyklische Temperatura¨nderung ist jedoch auf eine du¨nne
”
aktive“ Schicht nahe
der Ofeninnenwand beschra¨nkt und klingt mit zunehmender Wandtiefe schnell ab. Die
Temperaturverteilung im weitaus gro¨ßten, a¨ußeren Teil der Wand wird nicht durch die
Ofenrotation beeinflusst. Stattdessen nimmt hier die Temperatur zum Ofenmantel hin
stetig ab, so dass es zu Wa¨rmeverlusten an die Umgebung kommt. Die Wa¨rmeverluste und
der regenerative Effekt u¨berlagern sich und ergeben das letztendliche Temperaturprofil in
der Ofenwand.
Gardeik und Jeschar [92, 93, 94] geben zwei verschiedene analytisch basierte Mo-
delle an, mit deren Hilfe der Beitrag der Regeneration zum gesamten Wa¨rmeu¨bergang
explizit dargestellt werden kann. Im ersten Modell betrachten sie ein kleines Volumen-
element der aktiven Schicht mit unendlich großer Wa¨rmeleitfa¨higkeit in radialer Rich-
tung. Die Wa¨rmeleitung in axialer und tangentialer Richtung wird vernachla¨ssigt. Das
Volumenelement wird also im Kontakt mit dem Gas gleichma¨ßig erwa¨rmt und gibt die
gespeicherte Wa¨rme im Kontakt mit der Schu¨ttung wieder ab. Mit dieser Methode la¨sst
sich der Verlauf der Ofeninnenwandtemperatur u¨ber dem Umfang berechnen, allerdings
nur, wenn die Dicke der aktiven Schicht bekannt ist. Um die Dicke der aktiven Schicht
zu bestimmen wird im zweiten Modell eine vollsta¨ndig analytische Darstellung der Tem-
peraturverteilung in der Wand angegeben. Gardeik und Jeschar benutzen ihr Modell,
um abzuscha¨tzen, in welchem Umfang der direkte konvektive Wa¨rmestrom vom Gas an
die Schu¨ttung durch die Regeneration versta¨rkt wird und stellen fest, dass beide Beitra¨ge
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gro¨ßenordnungsma¨ßig vergleichbar sind. Der Einfluss der Strahlung wird allerdings nicht
betrachtet.
Gorog et al. [66] benutzen einen Finite-Differenzen-Ansatz, um die Temperaturver-
teilung in der aktiven Schicht numerisch zu bestimmen. Die Temperaturverteilung in der
u¨brigen Ofenwand wird als stationa¨r angesehen und analytisch berechnet. Die Temperatur
der gasseitigen Ofeninnenwand wird wahlweise als konstant angenommen oder u¨ber den
Umfang in vier gleich großen Zonen diskret berechnet. Am Beispiel eines Drehrohrofens zur
Kalkherstellung werden die Beitra¨ge von Strahlung, Konvektion und Regeneration zum
Wa¨rmestrom an das Festbett verglichen. Es zeigt sich, dass insbesondere im Bereich nied-
riger Temperaturen, wie sie beispielsweise bei der Trocknung auftreten, der regenerative
Wa¨rmestrom vergleichbar ist mit den Wa¨rmestro¨men durch Strahlung und Konvektion.
Bei den Simulationsrechnungen ergeben sich Temperaturdifferenzen zwischen gas- und
feststoffseitiger Ofeninnenwand von 30 bis 90◦C bei einer Dicke der aktiven Schicht von
9 bis maximal 15 mm. Vera¨nderungen in den Modellparametern beeinflussen den insge-
samt u¨bertragenen Wa¨rmestrom wenig, lediglich die Anteile von Strahlung, Konvektion
und Regeneration a¨ndern sich. Durch die Mittelung der gasseitigen Ofeninnenwandtem-
peratur u¨ber den Umfang wird der Wa¨rmestrom vom Gas an die Wand um 10 bis 14%
niedriger bestimmt, als mit Beru¨cksichtigung von 4 Wandzonen unterschiedlicher Tempe-
ratur. Agustini et al. [95] lo¨sen die Wa¨rmeleitungsgleichung fu¨r die Ofenwand ebenfalls
vollsta¨ndig numerisch mit einer hohen Auflo¨sung in radialer und Umfangsrichtung. Ihre
Ergebnisse sind mit denen von Gorog et al. vergleichbar.
Es wird deutlich, dass der regenerative Beitrag der Ofenwand zum Wa¨rmeu¨bergang
vom Gas an den Feststoff nicht vernachla¨ssigt werden darf und in einem Prozessmo-
dell beru¨cksichtigt werden muss. Die oben vorgestellten Modellansa¨tze sind jedoch aus
verschiedenen Gru¨nden nicht befriedigend. Die vollsta¨ndig analytische Beschreibung der
Wandtemperaturverteilung nach Gardeik und Jeschar [92, 93, 94] erweist sich in der
praktischen Handhabung als sehr aufwa¨ndig wenig flexibel. Bei dem vereinfachten Ansatz
von Gardeik und Jeschar muss dagegen die Dicke der aktiven Schicht im Vorhinein
bekannt sein. Die rein numerischen Ansa¨tze von Gorog et al. [66] und Agustini et al.
[95] sind rechnerisch aufwa¨ndig, da insbesondere im Bereich der aktiven Schicht eine feine
Diskretisierung beno¨tigt wird. Im Folgenden wird daher ein numerisch wenig aufwa¨ndi-
ges Modell zur Berechnung des regenerativen Wa¨rmestroms entwickelt, in dem sowohl
die Temperaturschwankungen in der aktiven Schicht als auch die Wa¨rmeverluste an die
Umgebung explizit beru¨cksichtigt werden.
Dazu wird ein Volumenelement ∆VW der Wand betrachtet, das sich radial u¨ber die vol-
le Wandsta¨rke erstreckt und in axialer und tangentialer Richtung infinitesimal ausgedehnt
ist (vgl. Abb. 2.4). Es wird angenommen, dass die Innenseite dieses Volumenelementes
u¨ber die Zeit τWS mit dem Festbett in Kontakt steht und dabei die konstante Temperatur
TWS annimmt. U¨ber die Zeit τWG besteht Kontakt mit dem Gas und es stellt sich die
Temperatur TWG an der Innenoberfla¨che ein. Auf der Außenseite steht das Volumenele-
ment immer in Kontakt mit der Umgebung (Index
”
U“). Dabei geht der Wa¨rmestrom
Q˙′WA,U u¨ber die Außenwand (Index ”
WA“) an die Umgebung u¨ber. Gorog et al. [66] und
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Abbildung 2.4: Wandelement ∆VW zur Beschreibung des regenerativen Wa¨rmetrans-
ports
Georgallis et al. [96] zeigen, dass die axialen und tangentialen Temperaturgradienten
in der Wand um eine bis zwei Gro¨ßenordnungen kleiner sind als die Gradienten in ra-
dialer Richtung, so dass ausschließlich die radiale Wa¨rmeleitung betrachtet werden muss.
Der Verlauf der Temperatur TW im Volumenelement ∆VW ist demnach eine Lo¨sung der
Wa¨rmeleitungsgleichung
1
aW
∂TW
∂t
=
1
r
∂TW
∂r
+
∂2TW
∂r2
(2.13)
mit aW = λW%WcW Temperaturleitfa¨higkeit der Wand
[
m2
s
]
λW Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Wand
%W Dichte der Wand
cW Spezifische Wa¨rmekapazita¨t der Wand
unter den zeitlich periodischen Randbedingungen
TW|r=Ri, 0≤t<τWS = TWS,
TW|r=Ri, τWS≤t<τW = TWG,
∂TW
∂r
∣∣∣∣∣
r=Ra, 0≤t<τW
=
Q˙′WA,U
LWA,U λW
(2.14)
mit τW = 2piω Umdrehungszeit des Ofens [ s]
ω Winkelgeschwindigkeit der Ofendrehung
[
rad
s
]
LWA,U Umfang des Ofenmantels [m]
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Abbildung 2.5: U¨berlagerung von TW,1 und TW,2 zu TW
Die Wandtemperaturverteilung TW wird als U¨berlagerung zweier Lo¨sungen TW,1 und
TW,2 von Gleichung 2.13 aufgefasst (vgl. Abb. 2.5). Mit der Lo¨sung TW,1 werden die Tem-
peraturschwankungen an der Innenwand abgebildet, die durch die Ofenrotation verursacht
werden. Sie ergibt sich mit den folgenden Randbedingungen:
TW,1|r=Ri, 0≤t<τWS = TWS,
TW,1|r=Ri, τWS≤t<τW = TWG,
∂TW,1
∂r
∣∣∣∣∣
r=Ra, 0≤t<τW
= 0.
(2.15)
Die Schwankungen von TW,1 pflanzen sich in die Wand hinein fort und klingen innerhalb
der aktiven Schicht bis auf ein vernachla¨ssigbar niedriges Niveau ab. Da sowohl die Di-
cke der aktiven Schicht als auch die der gesamten Ofenwand klein ist gegenu¨ber Ri kann
der Einfluss der Wandkru¨mmung vernachla¨ssigt und die Ofeninnenwand als eben angese-
hen werden. Fu¨r das resultierende Problem der quasi-stationa¨ren Wa¨rmeleitung in einer
halbunendlich ausgedehnten ebenen Wand mit aufgepra¨gter zyklisch wechselnder Ober-
fla¨chentemperatur existiert eine analytische Lo¨sung, die auch praktisch handhabbar ist
(vgl. Anh. B) [97]. Demnach stellt sich fu¨r r → ∞, was im vorliegenden Fall fu¨r r = Ra
na¨herungsweise gegeben ist, die konstante Temperatur TWM ein:
TWM = lim
r→∞TW,1 =
1
2pi
(TWS · ψ + TWG · (2pi − ψ))
≈ TW,1(r = Ra). (2.16)
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Dadurch wird
∂TW,1
∂r
= 0 fu¨r r = Ra (2.17)
erfu¨llt, wie in Gleichung 2.15 gefordert wurde. Damit kann der regenerative Wa¨rmestrom
Q˙WG,WS berechnet werden, der wa¨hrend des Kontakts mit dem Gas aufgenommen und
im Kontakt mit dem Feststoff wieder vollsta¨ndig abgegeben wird (vgl. Anh. B):
Q˙′WG,WS =
Ri
pi
·
√
2ω · (λ%c)W ·
∞∑
n=1
n−
3
2 · (1− cosnψ) · (TWG − TWS) . (2.18)
Wie bereits erwa¨hnt ist nach Gorog et al. zu erwarten, dass Q˙′WG,WS durch die Annahme
konstanter gas- und feststoffseitiger Ofeninnenwandtemperaturen bis auf einen Fehler von
etwa ±14% genau berechnet werden kann [66].
Den Anteil der Wand-Temperaturverteilung, der nicht durch die Ofenrotation beein-
flusst wird, wird durch die Funktion TW,2 beschrieben (vgl. Abb. 2.4). Fu¨r TW,2 gelten die
Randbedingungen:
TW,2|r=Ri = TWM,
∂TW,2
∂r
∣∣∣∣∣
r=Ra
=
Q˙′WA,U
LWA,U λW
.
(2.19)
TW,2 wird numerisch als Lo¨sung der Gleichung 2.13 berechnet und gibt die niederfrequen-
ten zeitlichen Vera¨nderungen der Wandtemperatur wieder, die beispielsweise auf Vera¨nde-
rungen der Ofenbetriebsweise oder der Umgebungstemperatur zuru¨ckzufu¨hren sind. Fu¨r
die Wandtemperatur TW gilt, wie bereits in Abbildung 2.5 gezeigt,
TW = TW,1 + TW,2 − TWM. (2.20)
Mit Hilfe des vorgestellten Modells wird der Wa¨rmetransport in der Wand rigoros be-
schrieben. Die Einflu¨sse der Wandeigenschaften, der Geometrie und der Ofendrehzahl
werden explizit beru¨cksichtigt werden, es sind keine Annahmen bezu¨glich der Dicke der
aktiven Schicht erforderlich. Der niederfrequente Lo¨sungsanteil TW,2 kann mit geringem
rechnerischen Aufwand numerisch auf einem sehr groben Gitter bestimmt werden.
2.4 Prozessbeispiele
Nachdem in den vorangegangenen Abschnitten auf die Modellierung einzelner Transport-
vorga¨nge in Drehrohro¨fen eingegangen wurde, wird im Folgenden ein U¨berblick u¨ber pu-
blizierte Arbeiten zur Modellierung von Drehrohrprozessen gegeben. Dabei wird deutlich,
wie die beschriebenen Transportansa¨tze zu ganzen Anlagenmodellen kombiniert werden
ko¨nnen und wie daru¨ber hinaus die chemischen Reaktionen zu beru¨cksichtigen sind.
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In der u¨berwiegenden Mehrzahl der Arbeiten, die sich mit der Modellierung von Dreh-
rohro¨fen bescha¨ftigen, wird davon ausgegangen, dass Gas und Festbett u¨ber die jeweiligen
Querschnitte homogen durchmischt sind. Die Massen- und Energieerhaltungsgleichungen
mu¨ssen also ausschließlich in axialer Richtung formuliert und gelo¨st werden. Außerdem
wird vorausgesetzt, dass sich der Ofen in einem stationa¨ren Zustand befindet. Um die Stof-
fumwandlungsvorga¨nge zu beschreiben wird das betrachtete chemische System meist auf
wenige Hauptkomponenten reduziert und deren Reaktionen mit Hilfe kinetischer Ansa¨tze
beschrieben. Dieses Vorgehen setzt voraus, dass die wesentlichen chemischen Vorga¨nge
des Prozesses sowohl bezu¨glich der Reaktionspartner als auch bezu¨glich der Reaktions-
geschwindigkeit bekannt sind. Es ist daher vor allem geeignet, um stofflich vergleichs-
weise einfache Prozesse zu beschreiben. Beispielsweise werden die Herstellung von Kalk
[98, 99, 100], Titandioxid [101], Aktivkohle [102] oder Aluminiumoxid [103] sowie die
Oxidation von Magnetit zu Ha¨matit [104], die Pelletierung von Eisenerz [105] und die
Kalzinierung von Trona-Erz [106] auf diese Weise modelliert.
Einige Autoren betrachten auch stofflich anspruchsvollere Vorga¨nge wie die Bildung
von NOx in der Brennerflamme [107] oder Prozesse wie die Kalzinierung von Petrolkoks
[89, 108, 109, 110, 111], die Direktreduktion von Eisenerz [112] oder die Kohlepyrolyse
[113, 114] mit dieser Methode. Bei den letztgenannten Prozessen entstehen im Festbett
H2, CO, CH4 oder Teere, die bei ausreichendem Sauerstoffangebot im Ofengas an der
Schu¨ttungsoberfla¨che verbrennen. Um das Temperaturprofil im Ofen richtig darzustellen,
muss die Gasfreisetzung sowie die Oxidation in der Gasphase fu¨r jede der genannten Kom-
ponenten einzeln erfasst werden. Patisson et al. betrachten beispielsweise die Kohlepy-
rolyse [113, 114]. Die temperaturabha¨ngigen Geschwindigkeiten der Pyrolysereaktionen
werden in Laborversuchen ermittelt. Daru¨ber hinaus wird auch die Annahme homoge-
ner Verha¨ltnisse im Festbettquerschnitt teilweise aufgegeben. Patisson et al. betrachten
stattdessen gesondert diejenigen Partikel, die sich an der Schu¨ttungsoberfla¨che und di-
rekt an der Wand befinden. Diesen Partikeln wird vom Gas bzw. von der Wand Wa¨rme
zugefu¨hrt wa¨hrend im Inneren des Festbettes, das als isotherm angenommen wird, kein
Wa¨rmetransport zwischen den Partikel stattfindet. Die chemischen Reaktionen werden
fu¨r alle drei Partikelklassen getrennt berechnet und hernach wieder zu einem Gesamt-
Reaktionsumsatz zusammengefasst.
Im Bezug auf die stoffliche Komplexita¨t nehmen Drehrohro¨fen zur Zementproduktion
eine Sonderstellung ein. Sie werden nicht ausschließlich mit hochwertigen Prima¨rbrenn-
stoffen sondern u¨berwiegend mit Sekunda¨rmaterialien wie Altreifen, Tiermehl und vor
allem Mu¨ll befeuert. Mit diesen Brennstoffen werden erheblichen Mengen an Chlor, Schwe-
fel, Alkalien und Schwermetallen eingetragen, die sich in Verdampfungs-Kondensations-
kreisla¨ufen anreichern ko¨nnen. Die Kondensation findet bevorzugt in ku¨hleren Bereichen
der Anlage statt, also etwa im Einlaufbereich des Ofens, was zu Anbackungen an der
Ofenwand fu¨hrt. Diese Anbackungen sind bis zu einer gewissen Dicke erwu¨nscht, um
die Ausmauerung zu schonen. Bei u¨berma¨ßigem Anwachsen kann der Ofenbetrieb jedoch
massiv beeintra¨chtigt werden.
Auch fu¨r den Zementprozess existieren reaktionskinetische Modelle [79, 115, 116, 117,
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118, 119, 120], in denen jedoch nur die Hauptreaktionen erfasst werden, die zur Bildung der
wichtigsten Zementphasen beitragen. Da entsprechende Daten fu¨r die Nebenreaktionen
nicht bekannt sind, verfolgen Modigell et al. [121, 122, 123] einen alternativen Ansatz.
Sie gehen davon aus, dass reaktionskinetische Hemmungen aufgrund der hohen Prozess-
temperaturen vernachla¨ssigt werden ko¨nnen und nehmen stattdessen an, dass sich lo-
kal thermochemische Gleichgewichtszusta¨nde einstellen. Diese Zusta¨nde ko¨nnen mit kom-
merziell verfu¨gbaren Werkzeugen [124, 125, 126] berechnet werden. Da thermochemische
Stoffdaten fu¨r eine große Zahl von Reinstoffen und Mischphasen zur Verfu¨gung stehen,
ist dieser Ansatz insbesondere zur Beschreibung von stofflich komplexen Prozessen mit
vielen Komponenten und Reaktionen geeignet. Modigell et al. gehen weiterhin davon
aus, dass sich im Ofen gro¨ßere Zonen ausbilden, in denen in guter Na¨herung homogene
Temperatur- und Vermischungsverha¨ltnissen herrschen. Die Phasenzusammensetzungen
in diesen Zonen ko¨nnen dann jeweils als thermochemische Gleichgewichtszusta¨nde be-
schrieben werden. Um die Lage und Gro¨ße der Zonen festzulegen werden die Temperatur-
und Vermischungsverha¨ltnisse zuna¨chst mit Hilfe herko¨mmlicher Prozessmodelle berech-
net. Danach wird die thermochemische Simulation durchgefu¨hrt, um das Verhalten des
komplexen chemischen Stoffsystems wiederzugeben. Dabei werden die Stoff- und Wa¨rme-
stro¨me, die zwischen den Zonen ausgetauscht werden, mit Hilfe von Transportansa¨tzen
berechnet, wie sie in den Abschnitten 2.1 bis 2.3 vorgestellt wurden. Der Vergleich mit
Messwerten zeigt, dass die Anreicherung flu¨chtiger Verbindungen im Ofen auf diese Weise
richtig wiedergegeben werden kann.
Fu¨r den Fall, dass reaktionskinetische Hemmungen nicht vernachla¨ssigt werden ko¨nnen,
entwickeln Koukkari et al. [127, 128, 129] einen Ansatz, in dem der reaktionskinetische
und der thermochemische Ansatz kombiniert werden. Hier werden die kinetischen Limitie-
rungen der Hauptreaktionen explizit beru¨cksichtigt, wa¨hrend bezu¨glich der verbleibenden
Reaktionen von thermochemischem Gleichgewicht ausgegangen wird.
Obwohl sich die vorgestellten Prozessmodelle hinsichtlich der chemischen Vorga¨nge und
deren Darstellung stark unterscheiden, sind die verwendeten Modellansa¨tze fu¨r Stoff- und
Wa¨rmetransport weitgehend vergleichbar. Zur Darstellung des Strahlungswa¨rmetrans-
ports etwa wird oft das Modell von Hottel und Sarofim [68] verwendet [79, 89, 98,
99, 102, 103, 109, 110, 111, 112, 118, 130]. Die leicht vereinfachten, ansonsten jedoch
gleichwertigen Ansa¨tze von Schupe und Jeschar [72, 73, 74] bzw. Gorog et al. [70]
werden ebenfalls benutzt [100, 117, 119, 120], ebenso das Modell von Thornton und
Batterham [75] [104, 107].
Der konvektive Wa¨rmeu¨bergang vom Gas an Wand und Feststoff sowie der regenerati-
ven Wa¨rmetransport ko¨nnen mit Hilfe der Ansa¨tze von Tscheng und Watkinson [85]
kombiniert beschrieben werden. Trotz der eingeschra¨nkten experimentellen Basis wird die-
ser Ansatz sehr oft eingesetzt [79, 89, 98, 99, 104, 107, 109, 110, 111, 118]. Die alternative
Betrachtungsweise u¨ber die Annahme einer turbulenten Rohrstro¨mung nach Barr et al.
[80] ist zwar experimentell besser belegt, wird aber weniger oft benutzt [102, 112, 114, 130].
Auch das gut verifizierte Penetrationsmodell von Lehmberg et al. [18] und Schlu¨nder
et al. [63, 65] zur Beschreibung des Wa¨rmeu¨bergangs zwischen Wand und Feststoff kommt
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selten zum Einsatz [100]. Zur Darstellung der regenerativen Wa¨rmeu¨bertragung in der
Ofenwand wird alternativ zum Modell von Tscheng undWatkinson die Wa¨rmeleitung
in der Wand explizit numerisch berechnet [104, 114].
Die Feststoffgeschwindigkeit wird im einfachsten Fall anhand von Anlagendaten ab-
gescha¨tzt und als konstant angenommen [102, 130] oder mit der Beziehung von Heili-
genstaedt [9] berechnet [89, 109, 110]. Das Modell von Saeman [10] bzw. Kramers
und Croockewit [11], mit dem die Feststoffgeschwindigkeit aus den geometrischen Ge-
gebenheiten und den Schu¨ttungseigenschaften berechnet wird, stellt den detailliertesten
Ansatz dar. Er wird ebenfalls ha¨ufig benutzt [79, 104, 107, 114, 118].
Die Genauigkeit der Berechnungsergebnisse wird in den zitierten Arbeiten durch Ver-
gleich mit Betriebsmesswerten u¨berpru¨ft. Dazu werden Temperaturen und Zusammenset-
zungen der ein- und austretenden Gas- und Feststoffstro¨me sowie der Verlauf der Ofen-
manteltemperatur herangezogen. In manchen Fa¨llen stehen auch Gas- und Feststofftem-
peraturen an einzelnen Stellen innerhalb des Ofens als Messwerte zur Verfu¨gung [101, 103,
131]. Die Austrittstemperaturen des Feststoffs werden bei einem Temperaturniveau von
etwa 1000◦C bis auf ±10 . . . 100◦C genau berechnet. Bei den Gas-Austrittstemperaturen
sind die Unsicherheiten mit ±15 . . . 170 ◦C etwas gro¨ßer, bei den Außenwandtemperatu-
ren werden ±20 . . . 60 ◦C angegeben. Patisson et al. validieren ihr stationa¨res Modell
ausfu¨hrlich an einem industriellen Ofen und messen dazu die Temperaturen von Gas und
Feststoff sowie die Zusammensetzung des Gases.
Dreidimensionale Modelle fu¨r Drehrohro¨fen zielen insbesondere darauf ab, die Wech-
selwirkung zwischen turbulenter Stro¨mung und Verbrennung darzustellen, um die Kon-
figuration der Heizbrenner zu optimieren oder die Auswirkungen von Brennstoffen mit
unterschiedlichen Ausbrandeigenschaften auf den Anlagenbetrieb abzuscha¨tzen. In der
Literatur werden Drehrohro¨fen zur Zementherstellung [132, 133, 134] sowie zur Abfallver-
brennung [135, 136] durch Modelle dieser Art beschrieben. In einigen weiteren Arbeiten
werden u¨ber die turbulente Gasstro¨mung hinaus auch die Bewegungs- und Wa¨rmetrans-
portvorga¨nge in der Schu¨ttung explizit erfasst [40, 96, 137]. Der Vergleich mit Messdaten
zeigt, dass mit Hilfe des dreidimensionalen Ansatzes ein a¨hnliches Genauigkeitsniveau wie
bei den eindimensionalen Modellen erreicht wird.
Zur dynamischen Modellierung wird in den meisten Fa¨llen der o¨rtlich eindimensiona-
le Ansatz benutzt. Rovaglio et al. [138] verzichten bei der Modellierung eines Dreh-
rohrofens zur thermischen Behandlung von Sondermu¨ll sogar ga¨nzlich auf eine o¨rtliche
Auflo¨sung und formulieren lediglich integrale Stoff- und Energiebilanzen. O¨rtlich eindi-
mensionale dynamische Modelle werden in der Literatur fu¨r Drehrohro¨fen zur Herstellung
von Zement [139], Kalk [140, 141] und Aktivkohle [130] sowie zur Kalzinierung von Alu-
miniumoxid nach dem Bayer-Verfahren [131] beschrieben. Dumont und Be´langer
[142, 143] sowie Kim und Srivastava [144] entwickeln ein dynamisches Modell und be-
nutzen dieses Modell zur Reglerauslegung, ohne das Modell selbst separat zu dokumen-
tieren. O¨rtlich dreidimensionale dynamische Modelle existieren nach Kenntnis des Autors
nicht in der Literatur.
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Die dynamische Valdidierung der genannten Modelle erfolgt in den meisten Arbei-
ten nur wenig ausfu¨hrlich. Riffaud [131] et al., Castro et al. [140] und Karhela et
al. [141] validieren ihre Modelle anhand von stationa¨ren Betriebszusta¨nden und fu¨hren
anschließend dynamische Studien ohne Messwertvergleich durch. Spang [139] fu¨hrt eben-
falls Studien durch, verzichtet aber auf jede Validierung. Ortiz et al. [130] validieren das
von ihnen vorgeschlagene dynamische Modell eines Labor-Drehrohrofens zur Aktivkohle-
Herstellung anhand von Messdaten, die wa¨hrend An- und Abfahrvorga¨ngen erhoben wer-
den. Zwischen den berechneten und den gemessenen Austrittstemperaturen von Feststoff
und Gas zeigen sich Abweichungen von ±20 . . . 30 ◦C. Der Produktmassenstrom wird bis
auf ca. ± 10% genau bestimmt. Rovaglio et al. [138] u¨berpru¨fen ihr Modell ebenfalls
anhand eines Anfahrvorgangs, allerdings fu¨r eine industrielle Anlage. Sie berechnen unter
anderem die Gastemperatur am Ofenaustritt und stellen eine sehr gute U¨bereinstimmung
des Modells mit den Messwerten fest.
2.5 Zwischenfazit
Die vorgestellten Transportansa¨tze sowie die zitierten Prozessbeispiele deuten darauf hin,
dass Drehrohrofenanlagen mit Hilfe mathematischer Modelle beschrieben werden ko¨nnen,
die den in Kapitel 1 definierten Anforderungen genu¨gen. Es existieren Untermodelle, die
die Wa¨rme- und Stofftransportvorga¨nge im Ofen auf der Basis physikalisch begru¨ndeter
Gesetzma¨ßigkeiten sowohl stationa¨r als auch dynamisch abbilden. Durch die Modellstruk-
tur, die im Folgenden vorgeschlagen wird, kann zudem der Rechenaufwand in Grenzen
gehalten werden.
O¨rtliche Auflo¨sung Der Rechenaufwand wird ganz wesentlich durch die o¨rtliche Auflo¨s-
ung des Modells bestimmt. Nach Kenntnis des Autors existiert in der Literatur keine
Arbeit, in der das dynamische Ofenverhalten vollsta¨ndig dreidimensional beschrie-
ben wird. In allen dynamischen Modellen wird vereinfachend davon ausgegangen,
dass Festbett und Gasphase in transversaler Richtung jeweils homogen durchmischt
sind. Die Temperaturen und Zusammensetzungen von Feststoff und Gas sind also
ausschließlich von der axialen Koordinate abha¨ngig. Mit dieser Betrachtungswei-
se werden bei moderatem Rechenaufwand bereits Ergebnisse auf einem praktisch
relevanten Genauigkeitsniveau erzielt. Die Genauigkeit la¨sst sich durch den dreidi-
mensionalen Ansatz zudem nicht steigern.
Der Nachteil des eindimensionalen Ansatzes besteht darin, dass Pha¨nomene wie
Segregation im Modell nicht unmittelbar beru¨cksichtigt werden ko¨nnen. In den vor-
angegangenen Abschnitten wurden mit dem Kalkbrennprozess und der Direktreduk-
tion von Eisenerz zwei Prozesse genannt, in denen die Segregation Auswirkungen auf
die Produktqualita¨t haben kann. Angesichts des enormen zusa¨tzlichen Rechenauf-
wandes erscheint es jedoch sinnvoll, diesen Nachteil zuna¨chst in Kauf zu nehmen und
zur dynamischen Modellierung den o¨rtlich eindimensionalen Ansatz zu verwenden.
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Festbettbewegung Um die axiale Bewegung des Festbettes zu beschreiben wird das
Modell von Saeman [10] in Verbindung mit einem konstanten Dispersionskoeffizi-
enten empfohlen. Es ist physikalisch begru¨ndet und experimentell gut validiert. Die
Auswirkungen der Ofendrehzahl und des Fu¨llgrades auf die Feststoffgeschwindigkeit
werden explizit beru¨cksichtigt.
Wa¨rmetransport Der Strahlungswa¨rmetransport im Ofen wird durch die Modelle von
Hottel und Sarofim [68] sowie von Schupe und Jeschar [72, 73, 74] auf
sehr einfache Art beschrieben. Beide Modelle sind als gleichwertig anzusehen. Falls
zusa¨tzlich noch eine Flamme beru¨cksichtigt werden soll, muss das Modell nach
Thornton und Batterham [75] verwendet werden.
Zur Beschreibung des konvektiven Wa¨rmetransportes ist der Ansatz von Barr et
al. [80] den Beziehungen von Tscheng und Watkinson [85] vorzuziehen. Bei der
erstgenannten Vorgehensweise muss zwar das Verha¨ltnis fG,S = αG,S/αG,WG em-
pirisch bestimmt werden, dafu¨r sind die publizierten Gleichungen zur Bestimmung
von αG,WG aber im gesamten praktisch relevanten Bereich von ReG gu¨ltig. Die expe-
rimentelle Basis der Gleichungen von Tscheng und Watkinson ist dagegen sehr
beschra¨nkt, was zu unrealistischen Werten fu¨r die konvektiven Wa¨rmeu¨bergangsko-
effizienten fu¨hren kann.
Der regenerative Wa¨rmetransport in der Ofenwand kann mit Hilfe des in Abschnitt
2.3 entwickelten Modells beschrieben werden.
Im Allgemeinen sind die Gro¨ßenordnungen der Strahlungs-, Konvektions- und Re-
generationswa¨rmestro¨me vergleichbar. Lediglich bei hohen Temperaturen oberhalb
von 800◦C dominiert klar der Strahlungswa¨rmeu¨bergang. Es kann jedoch nicht von
vornherein eindeutig festgestellt werden, ob einer der drei Wa¨rmeu¨bergangsmecha-
nismen gegenu¨ber den beiden anderen vernachla¨ssigt werden kann.
Chemische Reaktionen Es bestehen zwei verschiedene Mo¨glichkeiten, um die chemi-
schen Vorga¨nge in einem Drehrohrofen modellma¨ßig zu erfassen. Fu¨r einfache chemi-
sche Verha¨ltnisse werden die Hauptreaktionen identifiziert und ihre Geschwindigkeit
mit Hilfe von kinetischen Ansa¨tzen beschrieben. Diese Art der Darstellung kann fu¨r
Systeme mit gro¨ßenordnungsma¨ßig 10 chemischen Komponenten und Reaktionen
verwendet werden.
Fu¨r sehr komplexe chemische Systeme ist eher die thermochemische Darstellung ge-
eignet, mit der nach geeigneten Modifikationen auch reaktionskinetische und durch
Stofftransport bedingte Hemmungen abgebildet werden ko¨nnen.
Die oben vorgeschlagene Modellstruktur wird in der Literatur vielfach mit gutem Er-
folg zur Modellierung von Drehrohrofenprozessen eingesetzt. Es deutet daher vieles darauf
hin, dass beliebige Drehrohro¨fen auf diese Weise abgebildet werden ko¨nnen. Lediglich die
Darstellung der chemischen Vorga¨nge muss in jedem Fall neu angepasst werden. Schwie-
rigkeiten sind jedoch in Fa¨llen zu erwarten, in denen Segregation eine große Rolle spielt.
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Es sind außerdem Fa¨lle bekannt, in denen die Gasentwicklung im Festbett so stark ist,
dass die Schu¨ttung fluidisiert wird [145]. Dadurch werden die Fließeigenschaften und da-
mit die Verweilzeit des Feststoffs im Ofen erheblich vera¨ndert. Ausnahmefa¨lle wie diese
werden durch die hier vorgestellten Modelle nicht abgedeckt und mu¨ssten durch geeignete
Modellierungsansa¨tze abgebildet werden.
Die letzte der in Kapitel 1 gestellten Anforderungen betrifft die Zuga¨nglichkeit der
Randwerte und Eingangsgro¨ßen, die im Modell beno¨tigt werden, sowie deren Genauig-
keit. Ob diese Anforderung erfu¨llt ist kann ausschließlich im Rahmen einer ausfu¨hrlichen
Messkampagne an der modellierten Anlage u¨berpru¨ft werden. In Abschnitt 2.4 wurde
bereits angemerkt, dass in den meisten publizierten Arbeiten vollsta¨ndig auf eine dyna-
mische Modellvalidierung verzichtet wird. Lediglich Rovaglio et al. [138] und Ortiz et
al. [130] fu¨hren entsprechende Untersuchungen durch. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit
wird daher besonderer Wert auf die experimentelle U¨berpru¨fung der Simulationsergebnisse
gelegt.
Kapitel 3
Modellierung eines Drehrohrofens
zur Kalzinierung von TiO2
Titandioxid TiO2 kommt in den drei Kristallmodifikationen Brookit, Anatas und Rutil vor
[146, 147, 148, 149]. Die Produktion von Brookit ist schwierig und ohne wirtschaftliche Be-
deutung, wa¨hrend Anatas- und Rutil-Pulver in großen Mengen industriell hergestellt und
vor allem als Weißpigment in Wandfarben und Lacken sowie zum Einfa¨rben von Kunst-
stoffen, Papier, Druckfarben und Kunstfasern verwendet werden. Verantwortlich fu¨r die
hervorragenden Deck- und Fa¨rbeeigenschaften sind zum Einen die hohen Brechungsindi-
zes von 2,55 fu¨r Anatas und 2,8 fu¨r Rutil und zum Anderen die Korngro¨ßenverteilung des
TiO2-Pulvers [149].
Im folgenden Kapitel wird die Kalzinierung von Titandioxid betrachtet. Sie ist ein
Prozessschritt des Sulfatverfahrens zur großtechnischen Herstellung von TiO2 und wird in
einem Drehrohrofen durchgefu¨hrt. Aufbauend auf der in Abschnitt 2.5 vorgeschlagenen
Modellstruktur wird ein dynamisches Modell fu¨r einen solchen Drehrohrofen entwickelt,
mit dessen Hilfe die Energie- und Massenbilanzen um die Anlage richtig wiedergegeben
werden sollen. Vorga¨nge, die zu einer A¨nderung der Korngro¨ßenverteilung im Feststoff
fu¨hren, werden im Rahmen der vorliegenden Arbeit nicht betrachtet.
Im folgenden Abschnitt 3.1.1 wird zuna¨chst das Sulfatverfahren kurz beschrieben. An-
schließend wird detailliert auf die Umwandlungsschritte eingegangen, die bei der Kalzi-
nierung durchlaufen werden. Die damit verbundene Wa¨rmeto¨nung wird untersucht und
kinetische Ansa¨tze zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeiten angegeben. Danach
werden der Wa¨rmeaustausch in transversaler Richtung (Abschn. 3.2) beschrieben, die
axialen Stoffmengen- und Energiebilanzen formuliert (Abschn. 3.3) und Modelle fu¨r die
Brennkammer und den Falschlufteintritt angegeben (Abschn. 3.4). Um die zu erwartende
Vorhersagegenauigkeit des Modells im Rahmen einer Fehleranalyse abscha¨tzen zu ko¨nnen,
werden zu allen Modellparametern Unsicherheiten angegeben.
Wie bereits in Abschnitt 2.4 erwa¨hnt, werden auch von Dumont und Be´langer
[101] sowie von Koukkari et al. [127, 128, 129] Modelle fu¨r Titandioxid-Drehrohro¨fen
vorgeschlagen. Auf ihre Arbeiten wird an den geeigneten Stellen verwiesen.
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3.1 Kalzinierung von TiO2
Titandioxid wird vor allem aus dem natu¨rlich vorkommenden Mineral Ilmenit (FeTiO3)
sowie aus titanhaltiger Schlacke hergestellt, die bei der Roheisenproduktion anfa¨llt. In-
dustriell werden hierzu das Chlorid- oder das Sulfatverfahren angewandt. Beim Chlorid-
Verfahren werden die Ti-haltigen Rohstoffe bei 700 bis 1200◦Cchloriert. Aus der resultie-
renden Mischung wird TiCl4 destillativ abgetrennt und im Anschluss bei 900 bis 1400
◦Czu
TiO2 oxidiert. Gegenstand der vorliegenden Arbeit ist mit der Kalzination jedoch ein Pro-
zessschritt des konkurrierenden Sulfatverfahrens, das im Folgenden kurz beschrieben wird.
3.1.1 Herstellung von TiO2 nach dem Sulfatverfahren
Aufschluss Beim Sulfatverfahren werden die Rohmaterialien zuna¨chst mit Schwefelsa¨ure
(90 - 98%) aufgeschlossen und als Sulfate TiOSO4 und FeSO4 gelo¨st. Fu¨r den Rohstoff
Ilmenit la¨uft dieser Vorgang nach der Reaktionsgleichung
FeTiO3 + 2H2SO4 → TiOSO4 + FeSO4 + 2H2O (3.1)
ab [146]. Zur Durchfu¨hrung dieses Prozessschrittes wird der Feststoff fein gemahlen und in
der Sa¨ure suspendiert. Um die Reaktion zu starten, werdenWasser oder Dampf eingeleitet.
Durch die Hydratationswa¨rme der Sa¨ure steigt die Temperatur der Reaktionsmischung
zuna¨chst auf 50 bis 70◦Can und erreicht mit Einsetzen der exothermen Aufschlussreaktion
(3.1) eine Temperatur von 170 bis 220◦C. Dabei verdampft alle Flu¨ssigkeit und es bleibt ein
fester Aufschlusskuchen zuru¨ck, der mit kaltem Wasser oder verdu¨nnter Sa¨ure gelo¨st wird.
Bei der Verarbeitung von Ilmenit entha¨lt die Lo¨sung nach Abtrennen aller Feststoffe etwa
8 bis 12 Gew.-% TiO2 in Form von Titanylsulfat TiOSO4, mit Titanschlacke als Rohstoff
liegt der Gehalt zwischen 13 und 18 Gew.-%.
In der Lo¨sung stellt sich ein Gleichgewicht ein zwischen FeSO4, in dem Eisen als Fe
2+
vorliegt, und dreiwertigem Eisen Fe3+ in Form von Fe2(SO4)3. Im Gegensatz zu Fe2(SO4)3
kann FeSO4 durch Vakuumku¨hlung als sogenanntes Gru¨nsalz FeSO4 · 7H2O auskristalli-
siert werden. Um das Eisen mo¨glichst vollsta¨ndig aus der Lo¨sung zu entfernen, wird Fe3+
daher durch Zugabe von reinem Eisen in Form von Schrott zu Fe2+ reduziert:
Fe3+ + Fe±0 → 2Fe2+. (3.2)
Gru¨nsalz wird beispielsweise als Flockungshilfsmittel in der Wasseraufbereitung oder zur
Reduktion von Chromat bei der Zementherstellung verwendet [147, 149].
Hydrolyse Aus der TiOSO4-haltigen Lo¨sung wird Titandioxid durch Hydrolyse aus-
gefa¨llt. Dazu wird Dampf bei 94 bis 110◦Czugegeben.
TiOSO4 + 2H2O→ TiO(OH)2 + H2SO4. (3.3)
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Das Produkt des Hydrolyse-Schrittes ist eine wa¨ssrige Suspension, in der Titandioxid vor
allem in Form von ca. 5 bis 15 nm großen Anatas-Kristalliten vorliegt [149, 150, 151].
An diesen Kristalliten ist Wasser in Form von OH-Gruppen chemisch adsorbiert, so dass
sich insgesamt die sto¨chiometrische Zusammensetzung TiO(OH)2 ergibt [152, 153, 154].
Statt
”
Titanoxidhydrat“ ist auch die Bezeichnung
”
Metatitansa¨ure“ gebra¨uchlich [146,
147, 155]. Daneben entha¨lt die Suspension Reste von nicht umgesetztem festem Tita-
nylsulfathydrat TiOSO4 · H2O, an dem ebenfalls Wasser adsorbiert ist [156, 157]. Nach
mehreren Reinigungsschritten weist die Suspension einen Feststoffanteil von ca. 30 Gew.-
% auf. Der Anteil von TiOSO4 · H2O betra¨gt ca. 5 bis 10 Gew.-% des Feststoffs.
Um die Eigenschaften des spa¨teren TiO2-Pigments zu beeinflussen wird die Suspension
nach der Hydrolyse mit verschiedenen Zusa¨tzen versehen. Die Produktion von Rutil ist
beispielsweise nur mo¨glich, wenn Rutil-Keime zugegeben werden [149]. Daru¨ber hinaus
werden Kalilauge, Phosphorsa¨ure sowie verschiedene anorganische Oxide als Mineralisa-
toren und Stabilisatoren eingesetzt.
Kalzinierung Die Suspension wird mit Hilfe von Vakuum-Drehfiltern bis auf einen
Feuchtegehalt von etwa 55 Gew.-% entwa¨ssert. Der pasto¨se Filterkuchen wird danach
in einem Drehrohrofen bei etwa 800 bis 1100◦C kalziniert. Dabei werden zuna¨chst die
Feuchte und das adsorbierte Wasser sowie bei ho¨heren Temperaturen der Rest-Schwefel
ausgetrieben. Im Zuge der Kalzinierung wachsen die Anatas-Kristallite ab einer Tempera-
tur von etwa 600◦Czu gro¨ßeren Kristallen zusammen. Zwischen 700 und 900◦C setzt die
Umwandlung in Rutil ein und bewirkt ein weiteres Wachstum der Kristalle bis zu einer
Gro¨ße von etwa 200 nm. Daru¨ber hinaus versintern die Prima¨rkristalle zu gro¨ßeren Aggre-
gaten [151]. Da lediglich die Prima¨rkristalle aufgrund ihrer Gro¨ße als Pigment verwendet
werden ko¨nnen, werden die Aggregate des fertig kalzinierten Produkts abschließend auf-
gemahlen. Nach einer eventuellen Oberfla¨chenbehandlung wird das Produkt schließlich
verpackt und ist damit verkaufsfertig.
3.1.2 Chemische Reaktionen bei der Kalzinierung von TiO2
Die chemischen Reaktionen bei der Kalzinierung des Filterkuchens werden simultan durch
Differential-Thermische Analyse (DTA) und Thermogravimetrie (TG) [158, 159]1 ermit-
telt. Gleichzeitig werden die gasfo¨rmigen Reaktionsprodukte durch Massenspektrometrie2
(MS) charakterisiert. Die Filterkuchenprobe wird direkt nach dem Drehfilter entnommen,
in einen Tiegel gefu¨llt und bei konstanter Heizrate erwa¨rmt.
Bei der DTA wird wa¨hrend der Aufheizphase die Temperatur der Probe unmittelbar
am Tiegelboden gemessen und mit der einer inerten Referenzprobe verglichen [158, 160].
Liegt die Temperatur der untersuchten Probe unterhalb der der Referenzprobe, deutet
dies auf eine endotherme chemische Reaktion in der Probe hin. Nach einer Kalibration
kann die Temperaturdifferenz auch in einen Wa¨rmestrom umgerechnet werden. Da sich
1Verwendetes Gera¨t: Setsys DTA-TG 1750 von Setaram
2Verwendetes Gera¨t: Balzers QMS 400
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Abbildung 3.1: Ergebnis der DTA-TG-Messung: Relative Masse mrel einer Filterku-
chenprobe und normierter Wa¨rmestrom Q˙DTA,rel an die Probe abha¨ngig
von der Probentemperatur. Heizrate: 15 K
min
die Wa¨rmeu¨bergangsverha¨ltnisse zwischen Tiegelboden und Probe wa¨hrend des Aufheiz-
vorgangs aber im Allgemeinen a¨ndern - beispielsweise dadurch, dass die Probe durch
Trocknung spro¨de wird und zu kleinen Schollen zerfa¨llt, die den Tiegelboden nicht mehr
komplett bedecken - erlaubt die DTA lediglich einen qualitativen Einblick in die Natur
der chemischen Reaktionen, die in der Probe ablaufen. Die DTA ist nicht zur Messung
von Reaktionsenthalpien geeignet.
Gleichzeitig zur DTA wird die temperaturabha¨ngige Massenabnahme der Probe ther-
mogravimetrisch (TG) [158, 159] und die Zusammensetzung der gasfo¨rmigen Produkte
massenspektrometrisch (MS) bestimmt. Durch dieses kombinierte DTA-TG-MS-Verfahren
ist es mo¨glich, die in der Probe ablaufenden chemischen Reaktionen sowohl energetisch
(DTA) als auch mengenma¨ßig (TG) und bezu¨glich der Art der freigesetzten gasfo¨rmigen
Reaktionsprodukte (MS) zu charakterisieren.
Im vorliegenden Fall wird die Probentemperatur vor Beginn der Aufheizphase u¨ber
30 min konstant bei 40◦Cgehalten. Wa¨hrend dieser Zeit werden bereits TG- und MS-
Daten aufgenommen, wohingegen die Aufnahme der DTA-Daten erst mit Beginn der
Aufheizphase gestartet wird. Die Heizrate betra¨gt 15 K
min
.
Abbildung 3.1 zeigt die Ergebnisse der DTA- und der TG-Messungen. Die TG-Kurve
zeigt einen erheblichen Massenverlust der Probe schon wa¨hrend der Haltezeit bei 40◦C.
Mit steigender Temperatur verringert sich die Probenmasse weiter. Die DTA-Kurve zeigt,
dass die zugeho¨rige Reaktion stark endotherm ist. Zwischen 400 und 550◦C bleibt die Pro-
benmasse voru¨bergehend stabil, um danach noch einmal deutlich abzufallen bis oberhalb
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Abbildung 3.2: Normierte Massenstro¨me der gasfo¨rmigen Reaktionsprodukte wa¨hrend
der MS-Messung u¨ber der Probentemperatur. Der wahre SO2/SO3-
Massenstrom ist um mehrere Gro¨ßenordnungen kleiner als der H2O-
Strom. Heizrate: 15 K
min
von 1000◦Cschließlich ein stabiler Endwert, der sogenannte
”
Glu¨hru¨ckstand“, erreicht
wird. Die Massenabnahme oberhalb von 550◦C ist wiederum mit einer endothermen Re-
aktion verbunden. Der exotherme Effekt, der oberhalb von 800 bis 1150◦Cbeobachtet
wird, ist wahrscheinlich auf eine A¨nderung des Wa¨rmeu¨bergangs zwischen Probe und
Tiegelboden zuru¨ckzufu¨hren. Relevant ist lediglich die verha¨ltnisma¨ßig kleine Spitze bei
etwa 900◦C, die durch die leicht exotherme Phasenumwandlung von Anatas nach Rutil
verursacht wird [161]. DTA-TG-Untersuchungen wie die hier beschriebenen werden von
El-Akkad an reinem TiO(OH)2 [162] sowie von Sullivan und Cole [161] und Ra-
tajska et al. [163] an Filterkuchenproben aus dem Sulfatverfahren durchgefu¨hrt. Die
Ergebnisse dieser Arbeiten sind mit den hier pra¨sentierten Daten gut vergleichbar.
Abbildung 3.2 zeigt die Ergebnisse der MS-Messungen und damit qualitativ die Zu-
sammensetzung der gasfo¨rmigen Reaktionsprodukte. Die gemessenen Massenstro¨me sind
in normierter Form u¨ber den Probentemperatur aufgetragen. Der wahre SO2/SO3-Strom
ist um mehrere Gro¨ßenordnungen geringer als der H2O-Strom. Schon unterhalb von 100
◦C
werden neben einer großen Menge Wasserdampf auch SO2 und SO3 freigesetzt. Die Ver-
dampfungsrate wird bei 100◦C maximal und nimmt danach wieder stark ab. Oberhalb
von 650◦C steigt die freigesetzte Schwefelmenge noch einmal deutlich an, was mit einem
endothermen Effekt und einer weiteren Massenabnahme verbunden ist (vgl. Abb. 3.1).
Die Entstehung von Wasserdampf unterhalb von 500◦C ist durch die Verdampfung der
Feuchte sowie die Desorption des in TiO(OH)2 und TiOSO4 · H2O gebundenen Wassers zu
erkla¨ren. Diese Prozesse laufen parallel ab [152, 164].
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Reaktion 1: H2O(l) → H2O(g)
Reaktion 2: TiO(OH)2 → TiO2(a) + H2O(g)
Reaktion 3: TiOSO4 · H2O → TiOSO4 + H2O(g)
Reaktion 4: TiOSO4 → TiO2(a) + SO2(g) + 1/2O2
Reaktion 5: TiO2(a) → TiO2(r)
Tabelle 3.1: Chemische Reaktionen bei der Kalzinierung von TiO2
Die Freisetzung von SO2 und SO3 unterhalb von 500
◦C ist wahrscheinlich auf die
Verdampfung einer Restmenge an flu¨ssiger Schwefelsa¨ure zuru¨ckzufu¨hren, die aus den
vorherigen Prozessschritten noch im Filterkuchen vorhanden ist. Oberhalb von 600◦C
beginnt die Abspaltung der Sulfatgruppen des TiOSO4, dabei entstehen ebenfalls SO2 und
SO3 [155, 156, 164, 165]. Dieser Prozess sowie die folgende Umwandlung in Rutil sind bei
1000◦C abgeschlossen. Damit ergibt sich das in Tabelle 3.1 angegebene Reaktionsschema.
In der Gasphase stellt sich eigentlich ein Gleichgewicht zwischen SO2, SO3 und H2SO4
ein. Aufgrund der geringen Schwefelmengen ist die Wa¨rmeto¨nung dieser Reaktion jedoch
vernachla¨ssigbar. Es wird daher angenommen, dass die Gasphase ausschließlich SO2 als
Schwefeltra¨ger entha¨lt.
Fu¨r das Festbett mu¨ssen demnach Stoffmengenbilanzen fu¨r die 6 Komponenten H2O(l)
(Feuchte), TiO(OH)2, TiOSO4 · H2O, TiOSO4, TiO2(a) (Anatas) und TiO2(r) (Rutil) gelo¨st
werden (vgl. Abschn. 3.3.1, Gl. (3.48)). In der Gasphase liegen N2 und O2 aus der Verbren-
nungsluft sowie die Verbrennungs- und Reaktionsprodukte CO2, H2O(g) (Wasserdampf)
und SO2 vor.
Die Zusammensetzung der hier untersuchten Filterkuchenprobe kann aus den Ergeb-
nissen der thermogravimetrischen Analyse wie folgt ermittelt werden (vgl. Abb. 3.1):
• Aus der Massenabnahme oberhalb von 600◦C ergibt sich der Sulfatgehalt SFk der
untersuchten Filterkuchenprobe zu
SFk =
49,36%− 46,32%
46,32%
= 65
g SO3
kgTiO2
= 0,065
mol SO3
molTiO2
. (3.4)
• Der Wassergehalt WFk der Probe entspricht deren urspru¨nglicher Masse abzu¨glich
des Sulfatgehalts und des Glu¨hru¨ckstands RFk bei 1000
◦C.
WFk =
1− 49,36%
46,32%
= 506,4
gH2O
kgTiO2
= 4,85
molH2O
molTiO2
. (3.5)
Unter der Annahme, dass im Filterkuchen ausschließlich TiO(OH)2, TiOSO4 · H2O und
Feuchte vorliegen kann damit aus RFk und SFk die chemische Zusammensetzung der TG-
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M % c[
g
mol
] [
kg
m3
] [
J
molK
]
H2O(l) 18,00 1000±20 [62] 76±0,4 [62]
TiO2(a) 79,87 3900±40 [167] 70±4,9 [169]
TiO2(r) 79,87 4240±40 [167] 70±4,5 [169]
TiO(OH)2 97,87 2540±250 142±21 [127, 128, 129]
TiOSO4 159,97 2890±40 [164] 133±20
TiOSO4 · H2O 177,97 2430±250 208±31
Tabelle 3.2: Molmassen, Dichten und molare Wa¨rmekapazita¨ten der Feststoffkomponen-
ten
Probe zu
TiO2 · 0,065 SO3 · 4,85H2O (3.6)
berechnet werden, was gleichbedeutend ist mit
0,935
molTiO(OH)2
molTiO2
+ 0,065
molTiOSO4 · H2O
molTiO2
+ 3,85
molH2O(l)
molTiO2
. (3.7)
Da die beschriebenen Messungen an Proben im Milligramm-Bereich durchgefu¨hrt werden,
kommt es schon vor Beginn der Datenerfassung zu einem Massenverlust durch Verdamp-
fung von Wasser. Der
”
wahre“ Glu¨hru¨ckstand des Filterkuchens ist damit niedriger und
der Wassergehalt dementsprechend ho¨her als hier angegeben. Aus Betriebsmessungen an
Proben von 40 bis 50 g ergibt sich RFk = 44,3± 1 Gew.-%. Der SO3-Gehalt ist mit SFk
= 64±5 g SO3/kgTiO2 dagegen von der Probengro¨ße unabha¨ngig. Demnach ergibt sich
die
”
wahre“ Filterkuchenzusammensetzung zu
TiO2 · 0,064 SO3 · 5,30H2O, (3.8)
was gut mit den Werten TiO2 · 0,066 SO3 · 6,9H2O u¨bereinstimmt, die von Zmijewski et
al. fu¨r eine Filterkuchenprobe aus dem Sulfatprozess angegeben werden [166].
In Tabelle 3.2 sind die Molmassen, Dichten und molarenWa¨rmekapazita¨ten der Festbett-
Komponenten zusammengestellt, die im Modell verwendet werden. Fu¨r H2O(l), TiO2(a)
und TiO2(r) sind diese Daten in der Literatur verfu¨gbar, ebenso fu¨r die Dichte von TiOSO4
[164] und die Wa¨rmekapazita¨t von TiO(OH)2 [127, 128, 129]. Die Dichten von TiO(OH)2
und TiOSO4 · H2O werden aus den Reinstoffdichten von Anatas, Wasser und TiOSO4 be-
stimmt. Mit den resultierenden Werten ergibt sich fu¨r die Dichte einer Filterkuchenprobe
mit der Zusammensetzung TiO2 · 0,064 SO3 · 5,29H2O ein Wert von 1527 kgm3 . Die U¨ber-
einstimmung mit dem Messwert 1575 kg
m3
ist sehr gut. Die Unsicherheiten aller Dichten
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außer der von TiOSO4 werden gescha¨tzt.
Die Wa¨rmekapazita¨ten von TiOSO4 und TiOSO4 · H2O werden aus denen von TiO2(r),
H2O(l) und H2SO4(l) abgescha¨tzt. Die Abha¨ngigkeit der Wa¨rmekapazita¨t von der Tem-
peratur wird vernachla¨ssigt. Der dadurch verursachte Fehler wird fu¨r H2O(l), TiO2(a)
und TiO2(r) durch Vergleich mit temperaturabha¨ngigen Literaturwerten berechnet. Die
Unsicherheiten der u¨brigen Wa¨rmekapazita¨ten werden gescha¨tzt.
Um das Bewegungsverhalten des Feststoffs im Ofen zu beschreiben werden zusa¨tzlich zu
den genannten Gro¨ßen noch der Schu¨ttwinkel und die Schu¨ttdichte bzw. die Porosita¨t des
Festbettes beno¨tigt (vgl. Abschn. 2.1). Der Schu¨ttwinkel wird durch optische Beobachtung
der Verha¨ltnisse am Ofeneinlauf auf β = 37◦ gescha¨tzt. Dieser Wert ist vergleichbar mit
den Schu¨ttwinkeln, die in der Literatur angegeben werden und im Bereich zwischen 22
und 47◦ liegen (vgl. die in Abschn. 2.1 zitierten Arbeiten). Als Unsicherheit werden ±6◦
angenommen.
Die Porosita¨t der Schu¨ttung a¨ndert sich erheblich je nach Konsistenz des Materials. In
der Na¨he des Ofeneinlaufs ist das Material beispielsweise noch pasto¨s und kompaktiert
unter seinem Eigengewicht. Daher ist zu erwarten, dass Zwischenra¨ume zwischen den
Partikeln weitgehend aufgefu¨llt werden. Als Scha¨tzwert kann die Porosita¨t einer dicht ge-
packten isodispersen Kugelschu¨ttung herangezogen werden, die etwa 25 bis 30% betra¨gt.
Wenn die Feuchte vollsta¨ndig ausgetrieben ist, liegt das Material dagegen als reiner Fest-
stoff vor, so dass Schu¨ttdichte und Porosita¨t bestimmt werden ko¨nnen. Messungen liefern
sowohl fu¨r getrockneten Filterkuchen (Zusammensetzung: TiO2 · 0,064 SO3 · 0,34H2O) als
auch fu¨r eine Original-Klinkerprobe eine Porosita¨t von 75%. Die Schu¨ttdichten betragen
entsprechend 782 bzw. 1024 kg
m3
. Im Modell wird eine mittlere Porosita¨t von ξS = 50% fu¨r
den gesamten Ofen angenommen, die absolute Unsicherheit ergibt sich aus den angege-
benen Extremwerten zu ±20%.
3.1.3 Energiebedarf der Kalzinierungsreaktionen
Zur Ermittlung des Energiebdarfs der Kalzinierung mu¨ssen die Standard-Reaktionsenthal-
pien der in Tabelle 3.1 angegebenen Reaktionen bekannt sein. Zuverla¨ssige Angaben hierzu
existieren in der Literatur jedoch nur fu¨r die Verdampfung der Feuchte (Reaktion 1) [170]
und die Rutilisierung (Reaktion 5) [168, 169].
Morimoto et al. und Omori et al. bestimmen die Enthalpie der Desorption von OH-
Gruppen von kristallinem und amorphem Anatas zu +105,4 kJ
molH2O
bzw. +49,4 kJ
molH2O
[150,
152]3. Die amorphe Probe wurde durch Ausfa¨llen aus einer TiOSO4-Lo¨sung hergestellt.
Koukkari benutzen +31,85 kJ
molH2O
[127]. Der von Morimoto et al. angegebene Wert
fu¨r amorphen Anatas erscheint am besten geeignet, weil das Verfahren, das zur Herstel-
lung der Probe benutzt wird, dem Sulfat-Prozess sehr nahe kommt. Die große Streuung
der Werte zeigt jedoch die immer noch erhebliche Unsicherheit. Zur Desorptions- und Ent-
schwefelungsenthalpie von TiOSO4 · H2O (Reaktionen 3 und 4) finden sich nach Kenntnis
3Vorzeichenkonvention: Die Reaktionsenthalpien endothermer Reaktionen werden positiv angegeben
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des Autors nur sehr wenige Angaben in der Literatur. Bobyrenko scha¨tzt die Standard-
bildungsenthalpien von verschiedenen Ti-Hydraten und -Sulfaten anhand von Messwerten
fu¨r die entsprechenden Zr-Verbindungen[171]. Die Standardbildungsenthalpie von TiOSO4
und die Standardenthalpie der Entschwefelungsreaktion (Reaktion 4) ergeben sich auf die-
se Weise zu -1870±60 kJ
mol
bzw. +640±60 kJ
mol
.
Da die Genauigkeit der Literaturwerte fu¨r die Modellierung nicht ausreichend ist, wer-
den die Standardreaktionsenthalpien der chemischen Reaktionen kalorimetrisch mit Hilfe
eines Einwurfkalorimeters4 ermittelt. Der Innenraum eines solchen Kalorimeters ist um-
geben von einer dicken Wand, die als Wa¨rmespeicher wirkt und gegen die Umgebung
sehr gut isoliert ist. Vor einer Messung wird der Wa¨rmespeicher u¨ber 48 h gleichma¨ßig
auf eine bestimmte Temperatur TKalorimeter vorgewa¨rmt. Bei der eigentlichen Messung
werden einige Milligramm der zu untersuchenden Probe lose in Pt-Folie verpackt, in den
Kalorimeter-Innenraum eingeworfen und dort etwa 2 h belassen. Wa¨hrend dieser Zeit wird
die Probe von der Labor-Temperatur TLabor auf TKalorimeter aufgeheizt. Der Wa¨rmestrom,
der dabei vom Wa¨rmespeicher an den Innenraum abgegeben wird, wird mit Hilfe eines
geeignet kalibrierten 3D-Temperatursensors gemessen und zur Wa¨rmemenge ∆hKalorimeter
aufintegriert, die der Probe wa¨hrend der Messung zugefu¨hrt wird. Diese Wa¨rmemenge
muss so gering sein, dass TKalorimeter u¨ber die gesamte Messung hinweg als konstant ange-
sehen werden kann. Neben der Wa¨rmemenge, die zum Aufheizen der Probe von TLabor auf
TKalorimeter beno¨tigt wird, beinhaltet ∆hKalorimeter auch alle Wa¨rmemengen, die fu¨r even-
tuelle chemische oder physikalische Umwandlungen sowie gegebenenfalls zum Aufheizen
der Reaktionsprodukte auf TKalorimeter erforderlich sind.
Um den Energiebedarf der Wasser-Desorption (Reaktionen 2 und 3) und der Entschwe-
felung (Reaktion 4) zu bestimmen, wird ausgenutzt, dass beide Vorga¨nge in unterschiedli-
chen Temperaturbereichen ablaufen. Aus den Abbildungen 3.1 und 3.2 ist ersichtlich, dass
die Desorptionsschritte bis etwa 500 bis 550◦C abgeschlossen sind, wa¨hrend die Entschwe-
felung erst oberhalb von etwa 600◦C beginnt. Zur Ermittlung der Desorptionsenthalpien
werden daher zuna¨chst Messungen bei TKalorimeter,A = 482
◦C durchgefu¨hrt. Bis zu dieser
Temperatur laufen die Reaktionen 1 bis 3 vollsta¨ndig ab. Die Standard-Reaktionsenthalpie
der Reaktion 1 (Verdampfung der Feuchte) ist aus Literaturdaten bekannt [170]. Außer-
dem werden Messungen bei TKalorimeter,B = 975
◦C durchgefu¨hrt, bei der alle Reaktionen
vollsta¨ndig ablaufen. Da die Standard-Reaktionsenthalpie der Reaktion 5 (Rutilisierung)
wiederum aus Literaturdaten bekannt ist [168, 169], kann anhand dieser Messungen die
Standard-Reaktionsenthalpie der Entschwefelung (Reaktion 4) bestimmt werden. Die Zu-
sammensetzungen der Proben, die fu¨r die beiden Messungen A und B verwendet werden,
sind in Tabelle 3.3 aufgefu¨hrt.
Die bei TKalorimeter,A = 482
◦C bestimmte Wa¨rmemenge ∆hKalorimeter,A setzt sich zusam-
men aus der Enthalpie ∆hEntwa¨sserung,A zur Desorption und Verdampfung des adsorbier-
ten Wassers (Reaktionen 2 und 3), der Wa¨rmemenge ∆hFeuchte,A zur Verdampfung der
Feuchte, der Enthalpie ∆hGas,A zum Aufheizen des entstehenden Wasserdampfes und der
4Verwendetes Gera¨t: Calvet-Zwillings-Kalorimeter HT1000 von Setaram
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Probe A Probe B
Feuchte 2,85± 8,2% 2,34± 9,4% mol
molTiO2
TiO(OH)2 0,936± 0,03% 0,935± 0,03% molmolTiO2
TiOSO4 · H2O 0,064± 0,5% 0,065± 0,5% molmolTiO2
Tabelle 3.3: Zusammensetzung der kalorimetrisch vermessenen Filterkuchenproben. Die
Unsicherheiten der Stoffmengenanteile sind relativ angegeben.
Enthalpie ∆hFeststoff,A zum Aufheizen der festen Produkte TiO2(a) und TiOSO4. Aus der
Energiebilanz und mit der Probenzusammensetzung aus Tabelle 3.3 folgt:
∆hEntwa¨sserung,A = ∆hKalorimeter,A −∆hFeuchte,A −∆hGas,A −∆hFeststoff,A (3.9)
= 303,7 kJ
molTiO2
± 3,3%− 125,0 kJ
molTiO2
± 8,2%
− 62,7 kJ
molTiO2
± 8,2%− 26,3 kJ
molTiO2
± 0,3%
= + 89,7 kJ
molTiO2
± 9,0%.
Hierbei wird ∆hKalorimeter,A als Mittelwert aus 3 Messungen ermittelt, ∆hFeuchte,A und
∆hGas,A werden der Literatur entnommen [170]. Die Enthalpie ∆hFeststoff,A zum Aufheizen
der festen Produkte wird in einer separaten Messung mit Hilfe des Einwurf-Kalorimeters
als Mittelwert aus 2 Messergebnissen bestimmt.
Die Enthalpie ∆hEntwa¨sserung,A beinhaltet die Beitra¨ge der Reaktionen 2 und 3. Da
beide Reaktionen in demselben Temperaturbereich parallel ablaufen, ko¨nnen die Reakti-
onsenthalpien ∆hR,2 und ∆hR,3 in den beschriebenen Messungen nicht getrennt ermittelt
werden. Bei beiden Reaktionen handelt es sich jedoch um vergleichbare Vorga¨nge, na¨mlich
die Desorption von (OH)-Gruppen bzw. H2O. Daher wird vereinfacht
∆hR,2 = ∆hR,3 (3.10)
angenommen und es ergeben sich die in Tabelle 3.4 angegebenen Werte.
Die reine Enthalpie zur Desorption von Wasser TiO(OH)2 entspricht ∆hR,2 abzu¨glich
der Verdampfungsenthalpie des Wassers (= 44 kJ
mol
). Der resultierende Wert von 45,7 kJ
mol
stimmt sehr gut u¨berein mit dem oben bereits erwa¨hnten Wert von 49,4 kJ
molH2O
, den
Omori et al. fu¨r die Enthalpie der Desorption vonWasser von amorphem Anatas angeben.
Fu¨r ∆hR,3 sind nach Kenntnis des Autors keine Vergleichswerte in der Literatur verfu¨gbar.
Die Standard-Reaktionsenthalpie der Entschwefelung (Reaktion 4) wird anhand der
Probe B bei TKalorimeter,B = 975
◦C bestimmt. Zusa¨tzlich zu den oben bereits erwa¨hn-
ten Beitra¨gen beinhaltet ∆hKalorimeter,B hier auch noch die Enthalpie ∆hEntschwefelung,B der
Freisetzung von SO3 und dessen Zerfall zu SO2 und O2 (Reaktion 4) sowie die Enthalpie
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∆hR1 44,0± 0,057 kJmol
∆hR2 89,6± 8,0 kJmol
∆hR3 89,6± 8,0 kJmol
∆hR4 395,5± 172,6 kJmol
∆hR5 -5,6± 0,8 kJmol
∆hR,ges 212,5± 5,2 kJmolTiO2
Tabelle 3.4: Standard-Reaktionsenthalpien der chemischen Reaktionen bei der Kalzi-
nierung von TiO2 (T = 298,15K). Die Gesamt-Reaktionsenthalpie ∆hR,ges
wurde fu¨r Probe B berechnet (vgl. Tab. 3.3)
∆hRutilisierung,B der Rutilisierung:
∆hEntschwefelung,B = ∆hKalorimeter,B −∆hFeuchte,B −∆hEntwa¨sserung,B (3.11)
−∆hRutilisierung,B −∆hGas,B −∆hFeststoff,B
= 407,4 kJ
molTiO2
± 2,9%− 102,9 kJ
molTiO2
± 9,4%
−89,7 kJ
molTiO2
± 9,0% + 5,6 kJ
molTiO2
± 15,0%
−127,3 kJ
molTiO2
± 6,4%− 67,3 kJ
molTiO2
± 0,0%
= + 25,8 kJ
molTiO2
± 43,0%.
Hierbei wird ∆hKalorimeter,B als Mittelwert aus 7 Messungen bestimmt. ∆hEntwa¨sserung,B wird
aus den oben ermittelten Reaktionsenthalpien ∆hR,2 und ∆hR,3 und der in Tabelle 3.3
angegebenen Zusammensetzung der Probe B berechnet. Fu¨r die Enthalpie ∆hRutilisierung,B
der Rutilisierung werden die vonNavrotsky undKleppa sowie vonBarin angegebenen
Werte gemittelt [168, 169]. Als festes Reaktionsprodukt fa¨llt Rutil an, dessen Enthalpie
ebenfalls tabelliert ist [169].
Der resultierende Wert fu¨r ∆hR,4 ist in Tabelle 3.4 zu finden und ist gro¨ßenord-
nungsma¨ßig vergleichbar mit dem Wert von 640 kJ
mol
, der sich aus der von Bobyrenko
angegebenen Standard-Bildungsenthalpie von TiOSO4 ergibt [171]. Die große Unsicherheit
wird hauptsa¨chlich durch die Ungenauigkeit bei der Bestimmung der anfa¨nglichen Proben-
masse verursacht. Wie bereits oben erwa¨hnt kommt es aufgrund von Wasserverdampfung
schon wa¨hrend des Wiegens der urspru¨nglichen Probe zu einem Massenverlust, der eine
exakte Wa¨gung erschwert. Außerdem wirkt sich die vergleichsweise große Unsicherheit
des SO3-Gehaltes SFk nachteilig aus (vgl. Gl. (3.4)).
Die Gesamt-Reaktionsenthalpie ∆hR,ges, die in Tabelle 3.4 angegeben ist, wurde fu¨r
Probe B bestimmt. Es zeigt sich, dass der Gesamt-Energiebedarf der Kalzinierung aus
den Messungen mit einer relativ kleinen Unsicherheit ermittelt werden kann. Die Messun-
genauigkeiten von Feuchte- und Sulfatgehalt fu¨hren durch Fehlerfortpflanzung jedoch zu
gro¨ßeren Unsicherheiten bei den Einzel-Reaktionsenthalpien.
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Dumont und Be´langer [101] unterscheiden bei der Berechnung des Energiebedarfs
nicht zwischen Feuchte und adsorbiertem Wasser, sondern nehmen an, dass die gesam-
te Wassermenge als Feuchte vorliegt und im Ofen mit einer Verdampfungsenthalpie von
+40,687 kJ
molH2O
verdampft. Den verbleibenden Energiebedarf ordnen sie der Rutilisie-
rungsreaktion zu, fu¨r die sie eine Reaktionsenthalpie von +75,05 kJ
molTiO2
angeben. Mit
der
”
realen“ Filterkuchenzusammensetzung aus Gleichung (3.8) ergibt sich nach dieser
Methode der Gesamt-Energiebedarf zu 290,7 kJ
molTiO2
. Auf Basis der oben angegebenen
Reaktionsenthalpien ergibt sich sich ∆hR,ges = 298,2
kJ
molTiO2
(
= 3734 kJ
kgTiO2
)
. Beide Werte
stimmen sehr gut miteinander u¨berein.
3.1.4 Modellierung der Reaktionsgeschwindigkeiten
Angesichts der niedrigen Anzahl an chemischen Komponenten und Reaktionen, die nach
der hier entwickelten Modellvorstellung beru¨cksichtigt werden mu¨ssen, ist die Beschrei-
bung der Stoffumwandlungen durch kinetische Ansa¨tze mo¨glich. Die Geschwindigkeiten
der Kalzinierungsreaktionen werden durch unterschiedliche Einflu¨sse begrenzt.
Im Fall der Wasserverdampfung kommen die folgenden Einflu¨sse als begrenzende Fak-
toren in Frage: Der Herantransport der erforderlichen Verdampfungswa¨rme vom Gas
und der heißen Ofenwand an die Schu¨ttungsoberfla¨che, der Wa¨rmetransport innerhalb
der Schu¨ttung, der Abtransport des entstehenden Wasserdampfes aus dem Inneren der
Schu¨ttung an die Schu¨ttungsoberfla¨che und der U¨bergang des Dampfes von der Ober-
fla¨che in die Gasphase. Schlu¨nder [63] fu¨hrt hierzu umfangreiche Labor-Experimente
an mechanisch durchmischten Schu¨ttungen durch und stellt fest, dass der Herantransport
der Verdampfungswa¨rme von Gas und Ofenwand an die Schu¨ttung der limitierende Ein-
fluss ist. Durch die besta¨ndige Umwa¨lzung und Durchmischung des Festbettes laufen der
Stoff- und Wa¨rmetransport innerhalb der Schu¨ttung demnach sehr schnell ab und wirken
nicht limitierend. Zudem bilden sich keine Zonen, an denen die Temperatur so niedrig ist,
dass der Wasserdampf wieder kondensieren wu¨rde. Dumont und Be´langer [101] gehen
ebenfalls davon aus, dass der Wa¨rmetransport an die Schu¨ttung die Verdampfungsge-
schwindigkeit begrenzt. An dem von ihnen untersuchten Drehrohrofen ist eine Messstelle
zur Bestimmung der Festbetttemperatur kurz nach dem Ende der Verdampfungszone an-
geordnet. Diese Temperatur und damit die o¨rtliche Lage der Verdampfungszone im Ofen
werden durch Simulationsrechungen in guter U¨bereinstimmung mit den Messwerten wie-
dergegeben.
Der Wa¨rmestrom, der zur Verdampfung der Feuchte zur Verfu¨gung steht, setzt sich zu-
sammen aus dem Wa¨rmestrom, der insgesamt an das Festbett u¨bertragen wird, abzu¨glich
des Energiebedarfs der parallel ablaufenden Reaktionen. Nach Division durch die Ver-
dampfungsenthalpie ergibt sich die Verdampfungsrate. Im Modell wird angenommen, dass
die Verdampfung beginnt, sobald das Festbett die Verdampfungstemperatur von 100◦C
erreicht hat. Die Verdampfung la¨uft dann isotherm ab und endet, wenn keine Feuchte
mehr vorliegt.
Fu¨r alle u¨brigen Reaktionen wird eine kinetische Hemmung angenommen. Die Entwa¨sse-
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rung von TiO(OH)2 wird von Przepiera und Przepiera thermogravimetrisch unter-
sucht [172]. Die Messergebnisse werden in Form einer Kurve grafisch angegeben. Die Re-
aktion beginnt demnach schon bei Temperaturen unter 100◦C und ist teilweise oberhalb
von 700◦C noch nicht abgeschlossen. Zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit be-
nutzen sie eine Gleichung der Form
dζ2
dt
= A2 · exp
(
− E2
RTS
)
· (1− ζ2)n2 . (3.12)
Die Werte des Frequenzfaktors A2, der Aktivierungsenergie E2 und der Reaktionsord-
nung n2 sind in Tabelle 3.5 aufgefu¨hrt. ζ2 bezeichnet wieder den Umsatz der Reaktion. Die
Entwa¨sserung von TiOSO4 · H2O und die nachfolgende Entschwefelung von TiOSO4 wer-
den von Udupa ebenfalls thermogravimetrisch charakterisiert [156]. A¨hnlich wie Prze-
piera und Przepiera gibt auch Udupa seine Messergebnisse grafisch in Kurvenform an
und ermittelt hieraus auf Basis eines Ansatzes nach Gleichung (3.12) die Aktivierungs-
energie der Entschwefelungsreaktion E4 = 230
kJ
mol
. Fu¨r die u¨brigen Parameter A3, A4
sowie n3, n4 und E3 gibt Udupa jedoch keine Werte an. Im Rahmen der vorliegenden
Arbeit werden diese Parameter daher anhand der grafisch angegebenen TG-Kurven und
auf Basis von Gleichung (3.12) nachtra¨glich bestimmt.
Weder Przepiera und Przepiera [172] noch Udupa [156] geben die Unsicherheiten
der von ihnen bestimmten Parameter an. Um den Einfluss der Unsicherheit der Reak-
tionsgeschwindigkeiten dζ2...4
dt
dennoch abzuscha¨tzen, werden die Frequenzfaktoren A2...4
und Reaktionsordnungen n2...4 vereinfacht als feste und sicher bekannte Parameter ange-
sehen. Die Unsicherheiten von dζ2...4
dt
ko¨nnen dann behelfsma¨ßig durch die Unsicherheiten
der Aktivierungsenergien E2...4 ausgedru¨ckt werden, die sich aus den grafisch angegebe-
nen Versuchsergebnissen vonPrzepiera undPrzepiera [172] undUdupa [156] ergeben.
Die Werte aller reaktionskinetischen Parameter samt der Unsicherheiten der Aktivierungs-
energien und sind in Tabelle 3.5 aufgefu¨hrt.
Bei der Rutilisierung (Reaktion 5) wird der metastabile Anatas in die stabile Modifika-
tion Rutil u¨berfu¨hrt. Dementsprechend existiert keine feste Umwandlungstemperatur oder
ein Gleichgewicht zwischen beiden Phasen. Die Umwandlungsgeschwindigkeit wird maß-
geblich von der Mobilita¨t des Sauerstoffs im Kristallgitter bestimmt, also von der Anzahl
der Sauerstoff-Fehlstellen. Reduzierende Bedingungen oder Fremdionen mit einer Wertig-
keit kleiner als 4, wie etwa Li, K, Na, Fe, Cu oder Mn erho¨hen die Fehlstellenkonzentration.
Durch Sulfat-, Phosphat- und Fluorid-Ionen wird die Anzahl der Fehlstellen hingegen ver-
mindert, was zu einer niedrigeren Umwandlungsgeschwindigkeit fu¨hrt [173, 174].
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird der Rutilisierungsmechanismus jedoch nicht
na¨her betrachtet, da das prima¨re Ziel darin besteht, den Kalzinierungsprozess energetisch
richtig abzubilden. In dieser Hinsicht ist der Einfluss der Rutilisierung sehr gering (vgl. Gl.
(3.12) und Tab. 3.4). Zudem ist die genaue Menge der verwendeten Zusa¨tze nicht bekannt.
In Anlehnung an Ergebnisse von MacKenzie [175] wird daher fu¨r die Rutilisierungsrate
ein kinetischer Ansatz in der Form von Gleichung (3.12) gewa¨hlt. Die Parameter A5 und
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Ak Ek nk TS Quelle
[ s−1]
[
kJ
mol
]
[−]
Reaktion 2 4,1·103 45±1,5 3,0 < 100 . . . 500 ◦C [172]
Reaktion 3 5,0·105 75±19 0,5 < 100 . . . 250 ◦C [156]
Reaktion 4 5,0·109 230±12 0,3 600 . . . 750 ◦C [156]
Reaktion 5 1,7·1023 491?±120 2/3 800 . . . > 1000 ◦C [175]
∗ : Originalwert: 613 kJ
mol
[175]
Tabelle 3.5: Im Modell verwendete reaktionskinetische Parameter
n5 entsprechen den Werten, die MacKenzie fu¨r einen Zusatz von 1 Gew.-% Fe2O3 ange-
geben werden. Damit die Umwandlung ab etwa 700◦C beginnt und innerhalb des Ofens
vollsta¨ndig abla¨uft, muss jedoch die vonMacKenzie ermittelte Aktivierungsenergie von
613 kJ
mol
um 20% auf 491 kJ
mol
reduziert werden. Daher wird fu¨r E5 auch eine Unsicherheit
von ±(613 kJ
mol
− 491 kJ
mol
) ≈ ±120 kJ
mol
angenommen.
In Tabelle 3.5 sind alle reaktionskinetischen Parameter aufgefu¨hrt, die im Modell ver-
wendet werden. Damit sind die chemischen Vorga¨nge bei der Kalzinierung von Titandioxid
im Rahmen der hier erforderlichen Genauigkeit vollsta¨ndig beschrieben.
3.2 Wa¨rmetransport im Ofenquerschnitt
Um die Wa¨rmeu¨bergangsverha¨ltnisse im Drehrohrofen zu beschreiben, wird der Wa¨rme-
transport in axialer Richtung durch Strahlung oder Wa¨rmeleitung vernachla¨ssigt. Le-
diglich die Wa¨rmestro¨me in radialer Richtung werden betrachtet. Dabei wird von den
geometrischen Gegebenheiten ausgegangen, die in Abbildung 3.3 dargestellt sind. Die
Festbettoberfla¨che wird als eben angenommen, so dass der innere und der a¨ußere Ofen-
radius Ri bzw. Ra und der Winkel ψ die Konstellation vollsta¨ndig beschreiben. Daraus
ergeben sich die Querschnittsfla¨chen AS des Festbettes (Index ”
S“) und AG des Gases
(Index
”
G“):
AS =
R2i
2
· (ψ − sinψ) , (3.13)
AG = piR
2
i − AS. (3.14)
Die Kontaktfla¨chen zwischen Gas, gasseitiger Ofeninnenwand (Index
”
WG“), Festbett,
feststoffseitiger Ofeninnenwand (Index
”
WS“), Ofenaußenwand (Index
”
WA“) und der
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ψ
LG,S
LWS,S
LG,WG
AS, TS
AG, TG Ri
RaTWG
TWS
TWA
Abbildung 3.3: Geometrische Gro¨ßen im Ofenquerschnitt
Umgebung (Index
”
U“) entsprechen den Bogenla¨ngen
LG,WG = Ri · (2pi − ψ) , (3.15)
LWS,S = Ri · ψ, (3.16)
LG,S = Ri · 2 sin ψ2 , (3.17)
LWA,U = Ra · 2pi. (3.18)
Fu¨r den hydraulischen Durchmesser DG,h des Gasquerschnitts gilt:
DG,h =
4AG
LG,S + LG,WG
= Ri · 2pi − ψ + sinψ
pi − ψ
2
+ sin ψ
2
. (3.19)
Die Temperaturen TG des Gases und TS des Feststoffs werden als konstant u¨ber den
jeweiligen Querschnitt angenommen. Mit TWG und TWS werden die Temperaturen der
gas- bzw. feststoffseitigen Ofeninnenwand bezeichnet. Sie sind, genau wie die Temperatur
TWA des Ofenmantels, in azimutaler Richtung konstant.
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Die Wa¨rmestro¨me, die in einem Ofenquerschnitt zwischen Gas, Festbett und Ofenin-
nenwand ausgetauscht werden, sind in der Form Q˙′A,B bezeichnet. Dabei gibt die Rei-
henfolge der Indizes die Richtung des Stromes an, im Beispielfall von Zone
”
A“ nach
Zone
”
B“. Der u¨bergesetzte Strich ′ deutet an, dass die Wa¨rmestro¨me auf die Ofenla¨nge
bezogen sind und dementsprechend in der Einheit W
mOfenla¨nge
angegeben werden.
3.2.1 Wa¨rmetransport vom Gas an Ofenwand und Festbett
Zwischen dem Ofengas und der gasseitigen Ofeninnenwand fließt der Wa¨rmestrom Q˙′G,WG,
der sich aus einem konvektiven und einem Strahlungsanteil zusammensetzt:
Q˙′G,WG = αG,WG LG,WG · (TG − TWG)
+ εG,WG LG,WG · σ · (T 4G − T 4WG) (3.20)
mit TG Absolute Gastemperatur [K]
TWG Absolute Temperatur der gasseitigen Innenwand [K]
Der konvektive Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient αG,WG wird nach Gnielinski fu¨r den Fall der
turbulenten Stro¨mung durch ein nicht-kreisfo¨rmiges Rohr berechnet [62, 176]:
NuG,WG =
αG,WGDG,h
λG
= 0,0214 ·
(
Re0,8G − 100
)
· Pr 0,4G ·
1 + (2Ri
L
) 2
3
 (3.21)
mit ReG =
%GDG,h vG
ηG
Reynolds-Zahl der Gasstro¨mung [−]
= 2300 . . . 1·106
PrG =
ηG cp,G
λG
Prandtl-Zahl des Gases [−]
= 0,5 . . . 1,5
Die spezifischen Wa¨rmekapazita¨ten cp,G der einzelnen Gaskomponenten sind in der Lite-
ratur bis auf eine relative Unsicherheit von ±0,02% genau angegeben [62, 170, 177]. Die
Wa¨rmeleitfa¨higkeiten λG und die dynamischen Viskosita¨ten ηG sind hingegen nicht fu¨r alle
Gaskomponenten ausreichend ausfu¨hrlich tabelliert. Brandt gibt jedoch halbempirische
Gleichungen an, mit deren Hilfe die genannten Stoffgro¨ßen abha¨ngig von z.B. der mola-
ren Masse und dem Moleku¨ldurchmesser der Gaskomponenten berechnet werden [177].
Der Vergleich mit den vorhandenen Werten ergibt eine relative Unsicherheit von ±3%.
Die Stoffeigenschaften der Gasmischung werden entsprechend der Zusammensetzung u¨ber
alle Gaskomponenten gemittelt.
Aus den vero¨ffentlichten experimentellen Ergebnissen von Gnielinski [176] geht her-
vor, dass NuG,WG durch Gleichung (3.21) mit einer relativen Unsicherheit von ±20%
wiedergegeben wird. Mit der relativen Unsicherheit von λG von ±3% ergibt sich durch
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geometrische Mittelung die relative Unsicherheit von αG,WG wiederum zu etwa ±20%
[187].
Das Strahlungsaustauschverha¨ltnis εG,WG zwischen Gas und Feststoff wird nach Schu-
pe und Jeschar bestimmt [72, 73, 74]:
εG,WG =
εGεW (1 + ν (1− εG)(1− εS))
1− U (3.22)
mit U = (1− εG)(1− εW)(ν (1− εG)(1− εS) + (1− ν))
ν = LG,SLG,WG
εG Emissionsgrad des Gases [69, 67] [−]
εW = 0,8± 0,13 Emissionsgrad der Ofenwand [−]
εS = 0,8± 0,15 Emissionsgrad des Festbettes [−]
Nach Zusammenstellungen, die von Perry et al. [82] und Singham [83] herausgegeben
wurden, liegt der Emissionsgrad feuerfester Steine, wie sie zur Ausmauerung der Ofenin-
nenwand verwendet wurden, zwischen 0,65 und 0,9 [82, 83]. Mit steigender Temperatur
nimmt εW tendenziell ab. Fu¨r den Emissionsgrad εS des Festbettes sind lediglich Richt-
werte verfu¨gbar. Beispielsweise gibt Singham fu¨r Weißpigmente Werte zwischen 0,63 und
0,84 bei 400 ◦C und zwischen 0,27 und 0,57 bei 1100 ◦C an. Dumont und Be´langer
verwenden in Ihrem Modell temperaturabha¨ngige Emissionsgrade [101]. Im Widerspruch
zu Perry und Singham nehmen εW und εS hier allerdings mit der Temperatur zu. Auf-
grund dieser widerspru¨chlichen Datenlage werden die Temperaturabha¨ngigkeiten von εS
und εW in der vorliegenden Arbeit vernachla¨ssigt und stattdessen die in Gleichung (3.22)
angegebenen konstanten Werte verwendet. Die vergleichsweise großen Unsicherheiten wer-
den notgedrungen in Kauf genommen.
Der Emissionsgrad εG des Gases wird nach Leckner [69, 67] abha¨ngig von der Gastem-
peratur TG und den Partialdru¨cken pH2O von Wasserdampf und pCO2 von CO2 berechnet.
Die Einflu¨sse von SO2, SO3 und Staub werden vernachla¨ssigt. Die zu erwartende relative
Unsicherheit fu¨r εG betra¨gt etwa ±10% .
Analog zum Wa¨rmeu¨bergang zwischen Gas und Wand wird der Wa¨rmestrom Q˙′G,S
zwischen zwischen Gas und Feststoff wiefolgt berechnet:
Q˙′G,S = αG,S LG,S · (TG − TS)
+ εG,S LG,S · σ · (T 4G − T 4S ). (3.23)
Der konvektive Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient αG,S wird nach Barr [80] et al. als Vielfaches
von αG,WG angenommen (vgl. Gl. (2.12)):
αG,S = fG,S · αG,WG (3.24)
wobei der Parameter fG,S = 2 . . . 10 an Messdaten angepasst wird.
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Fu¨r das Strahlungsaustauschverha¨ltnis εG,S zwischen dem heißen Gas und der Festbet-
toberfla¨che gilt nach Schupe und Jeschar [72, 73, 74]:
εG,S =
εGεS (1 + ν (1− εG)(1− εW))
1− U . (3.25)
Da zwischen der gasseitigen Ofeninnenwand und dem Festbett kein direkter Kontakt
besteht, findet der Wa¨rmetransport zwischen diesen beiden Zonen ausschließlich durch
Strahlung und nicht konvektiv statt. Fu¨r den Strahlungwa¨rmestrom Q˙′WG,S gilt entspre-
chend:
Q˙′WG,S = εWG,S LG,S · σ · (T 4WG − T 4S ) (3.26)
mit dem Strahlungsaustauschverha¨ltnis εWG,S nach Schupe und Jeschar [72, 73, 74]:
εWG,S =
εSεW (1− εG)
1− U . (3.27)
3.2.2 Wa¨rmetransport zwischen Ofenwand und Festbett
Der Wa¨rmeu¨bergang zwischen der Ofenwand und dem Festbett wird mit Hilfe des Pene-
trationsmodells nach Lehmberg et al. [18] sowie Schlu¨nder et al. [63, 65, 62] beschrie-
ben (vgl. Abschn. 2.1.2). Der Wa¨rmestrom Q˙′WS,S von der Wand an die Schu¨ttung wird
also wie folgt berechnet:
Q˙′WS,S = αWS,S LWS,S · (TWS − TS) (3.28)
wobei
1
αWS,S
=
1
(αWS,S)W
+
1
(αWS,S)S
. (3.29)
Ein Vergleich mit experimentellen Ergebnissen von Schlu¨nder et al. zeigt, dass Q˙′WS,S
auf diese Weise mit einer Genauigkeit von ca. ±20% berechnet werden kann. Fu¨r den
Kontaktwiderstand (αWS,S)W ergibt sich im vorliegenden Fall ein mittlerer Wert von (vgl.
Anhang A)
(αWS,S)W = 377
W
m2K
. (3.30)
Da sich die Gro¨ße der Partikel bei der Passage durch den Ofen stark a¨ndert und dieser
Vorgang aus Aufwandsgru¨nden nicht im Modell beru¨cksichtigt wird, muss von ±100%
relativer Unsicherheit ausgegangen werden.
Der Kernwiderstand (αWS,S)S ergibt sich unter Beru¨cksichtigung der endothermen Stoff-
umwandlungen im Festbett nach Schlu¨nder und Mollekopf [65] zu
(αWS,S)S =
2√
pi
√
(%cpλ)S,trocken√
τWS︸ ︷︷ ︸
Penetrationsmodell
· 1
erf ζTrocknung︸ ︷︷ ︸
Trocknung
(3.31)
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mit λS,trocken Wa¨rmeleitfa¨higkeit der trockenen Schu¨ttung (vgl. Gl.
(A.11))
%S,trocken Schu¨ttdichte der trockenen bzw. abreagierten Schu¨ttung
cp,S,trocken spezifische Wa¨rmekapazita¨t der trockenen bzw. abreagier-
ten Schu¨ttung
erf Gausssche Fehlerfunktion
Auf die Berechnung der dimensionslosen Lage ζTrocknung der Trocknungsfront wird in An-
hang A eingegangen.
3.2.3 Regenerativer Wa¨rmetransport in der Ofenwand
Der regenerative Wa¨rmetransport in der Ofenwand wird nach der Methode beschrie-
ben, die in Abschnitt 2.3 vorgestellt wurde. Der regenerative Wa¨rmestrom Q˙′WG,WS, der
wa¨hrend des Kontakts mit dem Gas aufgenommen und im Kontakt mit dem Feststoff
wieder vollsta¨ndig abgegeben wird (vgl. Gl. (2.18), Anh. B), ergibt sich demnach zu:
Q˙′WG,WS =
Ri
pi
·
√
2ω · (λ%c)W ·
∞∑
n=1
n−
3
2 · (1− cosnψ) · (TWG − TWS) . (3.32)
mit λW = 1,6± 0,1 WmK Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Wand (lt. Herstellerangaben, vgl.
Tab. 4.1)
%W = 2310± 100 kgm3 Dichte der Wand (lt. Herstellerangaben, vgl. Tab. 4.1)
cW = 950± 50 JkgK Spezifische Wa¨rmekapazita¨t der Wand [180] (vgl. Tab. 4.1)
Die Wa¨rmestro¨me Q˙′WG,W und Q˙
′
WS,W, die als Wa¨rmeverluste von der gas- bzw. feststoff-
seitigen Wandoberfla¨che in das Wandinnere (Index
”
W“) transportiert und nicht wieder
an die Schu¨ttung abgegeben werden, ergeben sich aus dem Verlauf der Temperatur TW,2:
Q˙′WG,W = − LWG · λW
∂TW,2
∂r
∣∣∣∣∣
r=Ri
, (3.33)
Q˙′WS,W = − LWS · λW
∂TW,2
∂r
∣∣∣∣∣
r=Ri
. (3.34)
Fu¨r den Wa¨rmestrom Q˙′W,WA, der von der Außenwand an die Umgebung abgefu¨hrt wird,
gilt:
Q˙′W,WA = − LWA · λW
∂TW,2
∂r
∣∣∣∣∣
r=Ra
. (3.35)
Im stationa¨ren Fall ist Q˙′W,WA = Q˙
′
WG,W + Q˙
′
WS,W.
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3.2.4 Wa¨rmeu¨bergang an die Umgebung
Von der Ofenaußenwand wird Wa¨rme konvektiv und durch Strahlung an die Umgebung
u¨bertragen.
Q˙′WA,U = αWA,U LWA,U · (TWA − TU)
+ εWA,U LWA,U · σ · (T 4WA − T 4U). (3.36)
Hierbei gilt:
TWA = TW,2|r=Ra . (3.37)
Beim konvektiven Wa¨rmeu¨bergang u¨berlagern sich freie Konvektion, die aufgrund der
erho¨hten Ofenaußentemperatur auftritt, und erzwungene Konvektion, die durch Wind ver-
ursacht wird. Zur Berechnung des Wa¨rmeu¨bergangskoeffizienten αWA,U wird nach Gniel-
inski der folgenden Ansatz verwendet [62, 176]:
NuWA,U =
αWA,U · piRa
λU,m
= 0,3 +
√
Nu2WA,U,lam + Nu
2
WA,U,turb. (3.38)
Hier bezeichnet λU,m die Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Umgebungsluft bei der mittleren Tem-
peratur TWA,m =
1
2
(TWA + TU) der Grenzschicht an der Ofenwand. NuWA,U,lam und
NuWA,U,turb stehen fu¨r die Nusselt-Zahlen, die sich allein aufgrund von laminarer bzw.
turbulenter erzwungener Umstro¨mung ergeben:
NuWA,U,lam = 0,664 · Re1/2WA,U Pr
1/3
U ·
(
TWA
TU
)0,12
, (3.39)
NuWA,U,turb =
0,037Re0,8WA,U PrU
1 + 2,443Re−0,1WA,U
(
Pr
2/3
U − 1
) · (TWA
TU
)0,12
(3.40)
mit PrU,m Prandlt-Zahl in der Grenzschicht
Der Einfluss der freien Konvektion wird nach Bo¨rner [178] durch eine modifizierte
Reynolds-Zahl beru¨cksichtigt:
ReWA,U =
√√√√(vU · piRWA
νU,m
)2
+ 0,642 ·GrWA,U (3.41)
mit vU Windgeschwindigkeit
[
m
s
]
GrWA,U =
pi2R3WA·g·(TWA−TU)
32νU,m TU
Grashof-Zahl fu¨r den Wa¨rmeu¨bergang an die Um-
gebung aufgrund von erzwungener Konvektion
g = 9,81 ms2 Erdbeschleunigung
νU,m Kinematische Viskosita¨t in der Grenzschicht
[
m2
s
]
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NuWA,U kann mit einer Unsicherheit von ±40% berechnet werden [176, 179]. Durch geo-
metrische Mittelung mit der relativen Unsicherheit von λU,m ergibt sich fu¨r die relative
Unsicherheit von αWA,U ebenfalls ein Wert von etwa ±40% [187].
Zur Beschreibung des Strahlungswa¨rmeu¨bergangs wird der Ofen als grauer Ko¨rper
angenommen, der von der Umgebung umschlossen wird. Dabei ist die Mantelfla¨che AWA
des Ofens vernachla¨ssigbar gegenu¨ber der
”
Oberfla¨che“ der Umgebung [119]:
εWA,U =
1
1
εWA
+ AWA
AU
(
1
εU
− 1
)
= εWA (3.42)
mit εWA = 0,95± 0,05 Emissionsgrad des Ofenmantels [−]
AWA = LWA,U · L Ofenaußenfla¨che
[
m2
]
εU ”Emissionsgrad“ der Umgebung [−]
AU  AWA ”Oberfla¨che“ der Umgebung
[
m2
]
Der Emissionsgrad εWA des sta¨hlernen Ofenmantels liegt den Zusammenstellungen von
Perry und Singham zufolge im Bereich zwischen 0,94 und 0,97 [82, 83].
3.2.5 Zusammenfassung der Wa¨rmestro¨me im Ofenquerschnitt
In Abbildung 3.4 sind alle Bilanzzonen und Wa¨rmestro¨me dargestellt, die im Ofenquer-
schnitt beru¨cksichtigt werden. Die Bilanzzonen sind mit gestrichelten Linien eingezeichnet,
die Wa¨rmestro¨me sind als Pfeile dargestellt. Um die unbekannten Temperaturen TG, TS,
TWG, TWS, TW und TWA in den einzelnen Zonen zu bestimmen, werden im Folgenden
Energiebilanzgleichungen fu¨r die einzelnen Zonen formuliert.
Die Zonen G und S umfassen jeweils den kompletten Gas- bzw. Festbettquerschnitt.
In beiden Zonen tritt Wa¨rmetransport nicht nur in transversaler sondern aufgrund der
Bewegung von Feststoff und Gas auch in axialer Richtung auf, so dass die Energiebilan-
zen nicht vollsta¨ndig im Ofenquerschnitt geschlossen werden ko¨nnen. Stattdessen ergeben
sich die Wa¨rmestro¨me ∆Q˙′G,Heiz und ∆Q˙
′
S,Heiz, die dem Gas bzw. dem Feststoff in einem
Ofenquerschnitt aufgrund von Wa¨rmeu¨bertragung zugefu¨hrt werden:
Zone G: ∆Q˙′G,Heiz = − Q˙′G,S − Q˙′G,WG, (3.43)
Zone S: ∆Q˙′S,Heiz = Q˙
′
G,S + Q˙
′
WG,S + Q˙
′
WS,S. (3.44)
∆Q˙′G,Heiz und ∆Q˙
′
S,Heiz werden in den axialen Energiebilanzen fu¨r Gas und Feststoff
beru¨cksichtigt, die im folgenden Abschnitt (Abschn. 3.3) formuliert und in denen auch
die Wa¨rmespeicherfa¨higkeiten von Gas und Feststoff beru¨cksichtigt werden.
Die Zonen WG und WS umfassen die gasseitige bzw. die feststoffseitige Ofeninnenober-
fla¨che. Hier treten keine Wa¨rmestro¨me in axialer Richtung auf, so dass die entsprechenden
Energiebilanzen vollsta¨ndig im Ofenquerschnitt geschlossen werden ko¨nnen. Beide Zonen
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Zone G
TG
Zone S
TS
Zone WG
Zone WS
Zone W
Zone WA
TWG
TWS
TWA
Q'G,S
.
Q'WG,S
.
Q'G,WG
.
Q'WS,W
.
Q'WG,WS
.
Q'WA,U
.
Q'WS,S
.
Q'WG,W
.
Q'W,WA
.
TU
Abbildung 3.4: Querschnitt des Ofens mit allen Bilanzzonen und Wa¨rmestro¨men. Die
Bilanzzonen sind gestrichelt eingezeichnet, die Wa¨rmestro¨me als Pfeile.
wirken außerdem auch nicht als Wa¨rmespeicher, so dass die dynamischen Terme entfallen:
Zone WG: 0 = Q˙′G,WG − Q˙′WG,WS − Q˙′WG,S − Q˙′WG,W, (3.45)
Zone WS: 0 = Q˙′WG,WS − Q˙′WS,S − Q˙′WS,W. (3.46)
Wie in Abbildung 3.4 gezeigt geht der regenerative Wa¨rmestrom Q˙′WG,WS direkt von der
Zone WG in die Zone WS u¨ber.
Die Zone W umfasst die Ofenwand, in der ebenfalls keine axialen Wa¨remstro¨me auftre-
ten. Hier wird die Energiebilanz durch Lo¨sen der Wa¨rmeleitungsgleichung fu¨r TW,2 erfu¨llt,
in der auch die Wa¨rme-Speicherfa¨higkeit der Wand beru¨cksichtigt wird (vgl. Abschn. 2.3,
insb. Gln. (2.13) und (2.19)).
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Die Zone WA schließlich umfasst die Ofenaußenoberfla¨che. Durch sie wird der Verlust-
Wa¨rmestrom Q˙′W,WA an die Umgebung abgefu¨hrt. Auch hier treten weder Wa¨rmestro¨me in
axialer Richtung noch eine Wa¨rmespeicherfa¨higkeit auf. Die Bilanz kann also vollsta¨ndig
im Ofenquerschnitt geschlossen werden:
Zone WA: 0 = Q˙′W,WA − Q˙′WA,U. (3.47)
3.3 Stoffmengen- und Energiebilanzen in axialer Rich-
tung
3.3.1 Axiale Stoffmengenbilanzen fu¨r das Festbett
Zur Beschreibung des Stofftransportes im Festbett wird fu¨r jede Spezies die differentielle
Stoffmengenbilanz in axialer Richtung u¨ber die gesamte Ofenla¨nge gelo¨st. Entsprechend
dem in Abschnitt 3.1.2 entwickelten Reaktionsschema (vgl. Tab. 3.1) werden hier die
6 Komponenten H2O(l) (Feuchte), TiO(OH)2, TiOSO4 · H2O, TiOSO4, TiO2(a) (Anatas)
und TiO2(r) (Rutil) beru¨cksichtigt. Außerdem wird angenommen, dass die Zwischenra¨ume
zwischen den Festbettpartikeln mit den 3 gasfo¨rmigen Reaktionsprodukten H2O(g), SO2
und O2 gefu¨llt sind.
∂n′i
∂t
+
∂(vS n
′
i)
∂z
−DS · ∂
∂z
(
n′S,ges ·
∂xi,S
∂z
)
= ∆n˙′i,S,Reakt +∆n˙
′
i,S,Transp (3.48)
mit i = H2O(l),TiO(OH)2,TiOSO4 · H2O,TiOSO4,
TiO2(a),TiO2(r),H2O(g),SO2,O2
Hier bezeichnet n′i die Stoffmenge der Komponente i an der Stelle z. Der u¨bergesetzte
Strich ′ zeigt wieder an, dass n′i la¨ngenbezogen angegeben ist, also in der Einheit
mol i
mOfenla¨nge
.
Die Quellterme ∆n˙′i,S,Reakt und ∆n˙
′
i,S,Transp bezeichnen die Stoffmengen der Komponente
i, die pro Zeit- und La¨ngeneinheit durch chemische Reaktionen im Festbett neu gebildet
bzw. von außen in das Festbett hineintransportiert werden. Beide werden in der Einheit
mol i
mOfenla¨nge · s angegeben.
Die Quellterme ∆n˙′i,S,Reakt ergeben sich aus den Geschwindigkeiten r
′
k der chemischen
Reaktionen
∆n˙′i,S,Reakt =
∑
k
r′k · νi,k (3.49)
mit r′k Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktion k
[
mol
m s
]
νi,k Sto¨chiometrischer Koeffizient der Komponente i bei der Re-
aktion k
[−]
k = 1 . . . 5 Reaktionsnummer (vgl. Tab. 3.1)
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und lauten somit:
∆n˙′H2O(l),S,Reakt = r
′
1 · (−1) (3.50)
∆n˙′TiO(OH)2,S,Reakt = r
′
2 · (−1) (3.51)
∆n˙′TiOSO4·H2O,S,Reakt = r
′
3 · (−1) (3.52)
∆n˙′TiOSO4,S,Reakt = r
′
3 · (+1) + r′4 · (−1) (3.53)
∆n˙′TiO2(a),S,Reakt = r
′
2 · (+1) + r′4 · (+1) + r′5 · (−1) (3.54)
∆n˙′TiO2(r),S,Reakt = r
′
5 · (+1) (3.55)
∆n˙′H2O(g),S,Reakt = r
′
1 · (+1) + r′2 · (+1) + r′3 · (+1) (3.56)
∆n˙′SO2,S,Reakt = r
′
4 · (+1) (3.57)
∆n˙′O2,S,Reakt = r
′
4 · (+12). (3.58)
Im vorliegenden Fall wird der Austausch von festen Komponenten zwischen Ofengas und
Festbett, beispielsweise durch Aufwirbeln oder Absetzen von Staub, nicht beru¨cksichtigt,
so dass gilt:
∆n˙′i,S,Transp = 0 (3.59)
mit i = H2O(l),TiO(OH)2,TiOSO4 · H2O,TiOSO4,
TiO2(a),TiO2(r)
Bei den Reaktionen 1, 2, 3 und 4 entstehen jedoch auch gasfo¨rmige Reaktionsprodukte,
na¨mlich Wasserdampf H2O(g) bei den Reaktionen 1, 2 und 3 sowie SO2 und O2 bei Re-
aktion 4 (vgl. Tab. 3.1). Alle 4 genannten Reaktionen sind endotherm und laufen daher
bevorzugt an der Festbettoberfla¨che und der Ofenwand ab, wo durch das heiße Ofengas
und die Wand die erforderliche Reaktionswa¨rme bereitgestellt wird. Hierbei ist der Anteil
der Festbettoberfla¨che wesentlich ho¨her als der der Kontaktzone Festbett-Wand, da jedes
Partikel im Laufe einer Ofenumdrehung mehrmals an der Festbettoberfla¨che mit dem Gas
in Kontakt kommt, wa¨hrend immer nur ein verha¨ltnisma¨ßig geringer Anteil in die Na¨he
der Wand gelangt. Aufgrund der besta¨ndigen Wa¨rmezufuhr in die Reaktionszonen kommt
es nicht in nennenswertem Umfang zu Wechselwirkungen der gasfo¨rmigen Komponenten
mit dem Festbett, wie etwa Rekondensation oder Re-Adsorption. Stattdessen erreichen die
gasfo¨rmigen Komponenten spa¨testens nach einer Ofenumdrehung die Festbettoberfla¨che,
von der sie dann schnell in die Ofengasphase abtransportiert werden. Die Fa¨higkeit des
Festbettes, die gasfo¨rmigen Reaktionsprodukte zu speichern oder mit zu transportieren,
kann daher vernachla¨ssigt werden.
n′i = 0 (3.60)
mit i = H2O(g),SO2,O2
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Die axialen Stoffmengenbilanzen fu¨r die gasfo¨rmigen Komponenten im Festbett (vgl. Gl.
(3.48)) vereinfachen sich daher zu:
0 = ∆n˙′H2O(g),S,Reakt +∆n˙
′
H2O(g),S,Transp
(3.61)
0 = ∆n˙′SO2,S,Reakt +∆n˙
′
SO2,S,Transp
(3.62)
0 = ∆n˙′O2,S,Reakt +∆n˙
′
O2,S,Transp
(3.63)
Die Geschwindigkeiten der Reaktionen 2 bis 5 ergeben sich aus den Gleichungen, die in
Abschnitt 3.1.4 angegeben wurden:
r′k =
dζk
dt
· n
′
Edukt,k
|νEdukt,k| · νi,k (3.64)
mit n′Edukt,k Stoffmenge eines beliebigen Eduktes der Reaktion k
[
mol
m
]
νEdukt,k Sto¨chiometrische Koeffizient eines beliebigen Eduktes der
Reaktion k
[−]
k = 2 . . . 5 Reaktionsnummer (vgl. Tab. 3.1)
Aus den Reaktionsraten werden die Energiebedarfe Q˙′R,k der einzelnen Reaktionen be-
stimmt:
Q˙′R,k = r
′
k ·∆hR,k. (3.65)
Fu¨r die Verdampfungsrate, die durch den Wa¨rmetransport an die Schu¨ttung limitiert ist
(vgl. Abschn. 3.1.4), gilt damit:
r′1 =
∆Q˙′S,Heiz − Q˙′R,2...5
∆hR,1
·Θ(TS, ζ1) (3.66)
mit r′1 Verdampfungsrate der Feuchte
[
mol
m s
]
∆Q˙′S,Heiz Wa¨rmestrom, der insgesamt von außen an das Festbett
u¨bertragen wird (vgl. Gl. (3.44))
[
W
m
]
Q˙′R,2...5 Energiebedarf der parallel ablaufenden Reaktionen (vgl. Gl.
(3.65))
[
W
m
]
Θ(TS, ζ1) Steuerungsfunktion
ζ1 Umsatz der Verdampfung
Die Steuerungsfunktion Θ(TS, ζ1) ist folgendermaßen definiert:
Θ(TS,ζ1) =

0 fu¨r TS < 100
◦C
1 fu¨r TS = 100
◦C, ζ1 < 100%
0 fu¨r ζ1 = 100%
. (3.67)
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Durch die Gleichungen (3.66) und (3.67) wird erreicht, dass der gesamte Wa¨rmestrom
an das Festbett abzu¨glich des Energiebedarfs der u¨brigen Reaktionen ausschließlich fu¨r
die Wasserverdampfung verwendet wird und keine Temperaturerho¨hung auf TS > 100
◦C
auftritt, bevor nicht alle Feuchte verdampft ist.
Die Fließgeschwindigkeit vS des Feststoffs wird nach dem Modell von Saeman [10]
(vgl. Gl. (2.3)) berechnet:
AS · vS = 2
3
ωR3i ·
(
tanα
sin β
− ∂hS
∂z
cot β
)
·
(
2
hS
Ri
− h
2
S
R2i
) 3
2
. (3.68)
Die Festbettquerschnittsfla¨che AS ergibt sich aus den Dichten der Festbettkomponenten
sowie der Porosita¨t der Schu¨ttung:
AS =
1
1− ξS ·
∑
i
n′i ·
Mi
%i
(3.69)
mit %i Dichte der Festbettkomponente i (vgl. Tab. 3.2)
[
kg
m3
]
Mi Molare Masse der Festbettkomponente i
[
kg
mol
]
ξS Porosita¨t des Festbettes [−]
i = H2O(l),TiO(OH)2,TiOSO4 · H2O,TiOSO4,
TiO2(a),TiO2(r)
AS und hS sind u¨ber die folgende Beziehung miteinander verknu¨pft:
AS = R
2
i ·
(
arccos ν − ν
√
1− ν2
)
(3.70)
mit ν = 1− hSRi
Die Gesamt-Stoffmenge n′S,ges und die Stoffmengenanteile xi,S der Festbettkomponenten
wie folgt definiert:
n′S,ges =
∑
i
n′i , xi,S =
n′i
n′S,ges
(3.71)
mit i = H2O(l),TiO(OH)2,TiOSO4 · H2O,TiOSO4,
TiO2(a),TiO2(r)
Hierbei mu¨ssen wegen Gleichung (3.60) die gasfo¨rmigen Reaktionsprodukte nicht in die
Summierung mit einbezogen werden.
Fu¨r den axialen Dispersionskoeffizienten DS ergibt sich mit den Gleichungen von Sai
et al. [27] und Sherrit et al. [28] DS = 2·10−5 . . . 2,7·10−4 m2s . Fu¨r die Modellierung wird
der mittlere Wert DS = 1± 0,5·10−4 m2s verwendet.
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Die Gleichungen (3.48) und (3.68) bilden ein System gekoppelter partieller Differential-
gleichungen mit den Schließbedingungen (3.69) und (3.70). Zur Bestimmung der Lo¨sungs-
funktionen n′i(z, t), vS(z, t), hS(z, t) und AS(z, t) werden die folgenden konsistenten Rand-
und Anfangsbedingungen vorgegeben:
n′i|z=0,t =
n˙i, ein(t)
vS |z=0 +
(
DS n
′
S,ges
vS
· ∂xi,S
∂z
)∣∣∣∣∣
z=0,t
(3.72)
∂xi,S
∂z
∣∣∣∣∣
z=L,t
= 0 (3.73)
hS|z=L,t = hS,aus (3.74)
n′i|z=0...L,t=0 = n′i,0(z) (3.75)
mit n˙i, ein(t) In den Ofen aufgegebener Mengenstrom der Festbettkom-
ponente i
[
mol
s
]
In der Randbedingung (3.72) am Ofeneinlauf werden in Anlehnung an Danckwerts
die dispersiven Stro¨me beru¨cksichtigt, die sich aufgrund der Gradienten ∂xi
∂z
ergeben (vgl.
Gl. (3.48)) [181]. Die Mengenstro¨me n˙i, ein werden im Rahmen der Messkampagne erfasst
und vorgegeben. Auf die Durchfu¨hrung und die Ergebnisse der Messkampagne wird in
Kapitel 4 ausfu¨hrlich eingegangen.
Die Randbedingungen (3.73) und (3.74) beschreiben die Verha¨ltnisse am Ofenauslauf.
Hier fließt der Feststoffstrom aus dem Ofen und fa¨llt in den Austragsschacht. Somit ist
am Ofenauslauf keine diffusive Ru¨ckvermischung mo¨glich, was durch Gleichung (3.73)
ausgedru¨ckt wird [181]. Im Auslauf wird der Feststoff zudem noch durch ein Wehr der
Ho¨he hS,aus angestaut (vgl. Abb. 2.2). Mit Gleichung (3.74) wird daher die Ho¨he des
Festbettes am Ofenauslauf auf die Wehrho¨he hS,aus festgelegt.
Die Randbedingungen (3.73) und (3.74) wirken sich vom Ofenauslauf entgegen der
Stro¨mungsrichtung des Feststoffs auf die Verha¨ltnisse innerhalb des Ofens aus. Werden
sie direkt als Randbedingung vorgegeben fu¨hrt dies zu einem Index-Problem, das die
numerische Lo¨sung mit herko¨mmlichen Mitteln unmo¨glich macht [182]. Die Einhaltung
dieser beiden Randbedingungen muss daher indirekt gewa¨hrleistet werden.
Gleichung (3.73) ist gleichbedeutend mit der Forderung, dass sich die Festbettzusam-
mensetzung im Bereich des Auslaufs nicht mehr a¨ndert. Alle chemischen Reaktionen
mu¨ssen folglich abgeschlossen sein. Im vorliegenden Fall werden die Einsatzstoffe inner-
halb des Ofens vollsta¨ndig in Rutil umgewandelt (vgl. Abschn. 3.1.4), so dass tatsa¨chlich
davon auszugehen ist, dass alle chemischem Umwandlungen spa¨testens am Ofenauslauf
abgeschlossen sind. Die Berechnungsergebnisse zeigen dann auch, dass die dispersiven
Stro¨me im Ofenauslauf etwa um den Faktor ·10−4 kleiner sind als die konvektiven Stro¨me.
Die Forderung (3.73) ist somit in guter Na¨herung erfu¨llt.
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Um die Randbedingung (3.74) einzuhalten, werden zuna¨chst die Anfangsbedingungen
n′i,0(z) (vgl. Gl. (3.75)) so gewa¨hlt, dass sich mit den Gleichungen (3.69) und (3.70) ergibt:
hS|z=0...L,t=0 = hS,aus. (3.76)
Damit ist die Bedingung (3.74) fu¨r t = 0 erfu¨llt. Daru¨ber hinaus entfa¨llt auch die o¨rtliche
Ableitung ∂hS
∂z
in Gleichung (3.68), so dass die Feststoffgeschwindigkeit vS zum Zeitpunkt
t = 0 sehr einfach berechnet werden kann. Fu¨r t > 0 muss nun dafu¨r gesorgt werden,
dass hS |z=L immer gleich der Wehrho¨he hS,aus bleibt. Dies wird dadurch erreicht, dass die
Feststoffgeschwindigkeit vS fu¨r 0 ≤ z < L mit Hilfe von Gleichung (3.68) bestimmt wird.
Fu¨r z = L wird dagegen
∂vS
∂t
= 1·10−5 s−1 · (hS|z=L − hS,aus) (3.77)
gesetzt. Fu¨r den Fall, dass sich der Feststoff am Ofenauslauf staut, wenn also hS|z=L
die Wehrho¨he u¨bersteigt, wird die Feststoffgeschwindigkeit vS|z=L erho¨ht und die Stau-
ung abgebaut bis Gleichung (3.74) wieder erfu¨llt ist. Umgekehrt wird vS|z=L vermindert,
wenn zuviel Material abfließt, also hS|z=L < hS,aus ist. Die Konstante 1·10−5 s−1 wurde
durch Versuchsrechnungen so festgelegt, dass die Abweichung hS|z=L − hS,aus kleiner als
hS,aus·10−6 und damit vernachla¨ssigbar klein gehalten wird.
3.3.2 Axiale Energiebilanz fu¨r das Festbett
Analog zu Gleichung (3.48) lautet die Energiebilanz fu¨r das Festbett:
∂q′S
∂t
+
∂(vS q
′
S)
∂z
= ∆Q˙′S,Heiz +∆Q˙
′
S,Reakt +∆Q˙
′
S,Transp. (3.78)
Hier bezeichnet q′S den la¨ngenbezogenen molaren Wa¨rmeinhalt des Festbettes, der in der
Einheit J
mOfenla¨nge
angegeben wird. Er ist die Summe der Wa¨rmeinhalte der einzelnen
Festbettkomponenten:
q′S =
∑
i
n′i · ci (TS − T0) (3.79)
mit T0 = 298,15K Bezugstemperatur
TS Absolute Temperatur des Festbettes [K]
ci Molare Wa¨rmekapazita¨t der Festbettkomponente i
(vgl. Tab. 3.2)
[
J
molK
]
i = H2O(l),TiO(OH)2,TiOSO4 · H2O,TiOSO4,TiO2(a),
TiO2(r) (vgl. Gl. (3.60))
Der Einfluss der axialenWa¨rmeleitung im Festbett ist gegenu¨ber dem konvektivenWa¨rme-
transport von untergeordneter Bedeutung. Abscha¨tzungen anhand der Berechnungsergeb-
nisse von Dumont und Be´langer [101] zeigen, dass der entsprechende Term in der
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axialen Energiebilanz des Festbettes deutlich weniger als 0,1% des axialen Transport-
Terms betragen wu¨rde. Der Einfluss der axialen Wa¨rmeleitung im Festbett wird daher
vernachla¨ssigt.
Der Wa¨rmestrom ∆Q˙′S,Heiz wird dem Festbett durch Wa¨rmeu¨bergang vom Ofengas
und von der Ofenwand zugefu¨hrt (vgl. Gl. (3.44)). Mit ∆Q˙′S,Reakt wird die Summe al-
ler Wa¨rmestro¨me bezeichnet, die infolge chemischer Reaktionen im Festbett freigesetzt
werden. Im vorliegenden Fall finden alle Reaktionen im Festbett statt und es gilt daher:
∆Q˙′S,Reakt =
∑
k
r′k ·∆hR,k (3.80)
mit k = 1 . . . 5 Reaktionsnummer (vgl. Tab. 3.1)
Der Wa¨rmestrom ∆Q˙′S,Transp umfasst den Wa¨rmeinhalt der Stoffmengen, die pro Zeit- und
La¨ngeneinheit von außen in das Festbett hineintransportiert werden. Im vorliegenden Fall
entstehen im Festbett jeweils bei der Temperatur TS die gasfo¨rmigen Reaktionsprodukte
Wasserdampf (Reaktionen 1 bis 3) sowie SO2 und O2 (Reaktion 4) und gehen in die
Gasphase u¨ber. Es gilt daher:
∆Q˙′S,S,Transp = ∆n˙
′
H2O(g),S,Transp
· qH2O(g) (3.81)
∆n˙′SO2,S,Transp · qSO2
∆n˙′O2,S,Transp · qO2
wobei die u¨bergehenden Stoffmengen ∆n˙′i,S,Transp der gasfo¨rmigen Reaktionsprodukkte
i = H2O(g), SO2,O2 bereits in den Gleichungen (3.61) bis (3.63) definiert wurden. Die qi
bezeichnen die Wa¨rmeinhalte der gasfo¨rmigen Reaktionsprodukte i bei der Festbetttem-
peratur TS:
qi =
∫ TS
T0
cp,i(T )dT (3.82)
mit i = H2O(g),SO2,O2
Zur Bestimmung der Lo¨sungsfunktionen q′S(z,t) und TS(z,t) der Gleichungen (3.78) und
(3.79) werden die folgenden konsistenten Anfangs- und Randbedingungen beno¨tigt:
TS|0<z≤L,t=0 = TS,0(z), (3.83)
TS|z=0,t = TS,ein(t). (3.84)
Die Eintrittstemperatur TS,ein(t) des Feststoffs wird im Rahmen der Messkampagne er-
mittelt, auf die in Kapitel 4 eingegangen wird.
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3.3.3 Axiale Stoffmengenbilanzen fu¨r die Gasphase
Die Stoffmengen- und Energiebilanzen fu¨r die Gasphase ergeben sich analog zu denen
fu¨r das Festbett. Aufgrund der hohen Stro¨mungsgeschwindigkeit breiten sich A¨nderungen
der Gaseigenschaften, beispielsweise der Gastemperatur, jedoch viel schneller im Ofen aus
als A¨nderungen der Festbetteigenschaften. Aus der Sicht des Festbetts stellt sich also im
Gas immer na¨herungsweise ein stationa¨rer Zustand ein. Damit ko¨nnen die zeitabha¨ngi-
gen Terme der Bilanzgleichung vernachla¨ssigt werden und die Stoffmengenbilanz fu¨r eine
gasfo¨rmige Komponente j lautet
∂(vG n
′
j)
∂z
= ∆n˙′j,G,Reakt +∆n˙
′
j,G,Transp (3.85)
mit n′j Stoffmenge der Gasphasenkomponente j
[
mol j
m
]
vG Stro¨mungsgeschwindigkeit der Gasphase
[
m
s
]
∆n˙′j,G,Reakt Stoffmenge der Gasphasenkomponente j, die pro Zeit- und
La¨ngeneinheit aufgrund von chemischen Reaktionen im
Ofengas neu gebildet wird
[
mol j
m s
]
∆n˙′j,G,Transp Stoffmenge der Gasphasenkomponente j, die pro Zeit- und
La¨ngeneinheit von außen in die Gasphase hineintranspor-
tiert wird
[
mol j
m s
]
Diese Gleichung wird fu¨r jede der 5 gasfo¨rmigen Spezies N2 und O2, CO2, H2O(g) (Wasser-
dampf) und SO2 formuliert und gelo¨st (vgl. Abschn. 3.1.2). Hierbei ist zu beachten, dass
die gasfo¨rmigen Reaktionsprodukte H2O(g) (Wasserdampf), SO2 und O2 somit einmal im
Festbett und einmal in der Gasphase bilanziert werden (vgl. Abschn. 3.3.1).
Die lokale Zusammensetzung der Gasphase im Ofen wird auch durch Dispersions- und
Ru¨ckvermischungseffekte beeinflusst. Da die Gaszusammensetzung im vorliegenden Fall
jedoch fu¨r die u¨brigen Vorga¨nge im Ofen von untergeordneter Bedeutung ist, werden die
angesprochenen Effekte vernachla¨ssigt.
Zur Berechnung der Gasgeschwindigkeit vG wird angenommen, dass sich alle Gaskom-
ponenten ideal verhalten. Fu¨r das molare Volumen vj einer Gaskomponente j gilt somit
1
vj
=
pj
RTG
=
n′j
AG
(3.86)
mit vj Molares Volumen der Gasphasenkomponente j
[
m3
mol j
]
pj Partialdruck der Gasphasenkomponente j [Pa]
TG Absolute Temperatur der Gasphase [K]
R = 8,314 JmolK Allgemeine Gaskonstante
j = N2,O2,CO2,H2O(g),SO2
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Durch Aufsummieren u¨ber alle Gasphasenkomponenten j erha¨lt man∑
j
n′j = AG ·
pG
RTG
. (3.87)
Mit pG ist der Gesamtdruck der Gasphase bezeichnet. Er entspricht im vorliegenden Fall
in guter Na¨herung dem Umgebungsdruck pU = 1 bar. Analog zur Gleichung (3.85), die fu¨r
Einzelkomponenten gu¨ltig ist, ergibt sich mit Gleichung (3.87) die Kontinuita¨tsgleichung
fu¨r das gesamte Ofengas, aus der die Gasgeschwindigkeit vG bestimmt werden kann:
∂
∂z
vG ·∑
j
n′j
 = pG
R
· ∂
∂z
(
vGAG
TG
)
=
∑
j
∆n˙′j,G,Reakt +∆n˙
′
j,G,Transp. (3.88)
Da im vorliegenden Fall innerhalb des Ofens keine Reaktionen in der Gasphase stattfinden
ist
∆n˙′j,G,Reakt = 0 (3.89)
mit j = N2,O2,CO2,H2O(g),SO2
Die Quellterme ∆n˙′j,G,Transp umfassen die Stoffmengen der Gasphasenkomponenten j, die
pro Zeit- und La¨ngeneinheit aus dem Festbett in das Ofengas u¨bergehen. Mit den Glei-
chungen (3.61) bis (3.63) ergibt sich:
∆n˙′N2,G,Transp = 0 (3.90)
∆n˙′O2,G,Transp = −∆n˙′O2,S,Transp (3.91)
∆n˙′CO2,G,Transp = 0 (3.92)
∆n˙′H2O(g),G,Transp = −∆n˙′H2O(g),S,Transp (3.93)
∆n˙′SO2,G,Transp = −∆n˙′SO2,S,Transp (3.94)
Um die Lo¨sungsfunktionen n′j(z, t) zu bestimmen, werden die folgenden Randbedingungen
vorgegeben:
n′j
∣∣∣
z=L,t
=
n˙j,ein(t)
vG(z = L, t)
(3.95)
mit j = N2,O2,CO2,H2O(g),SO2
Hierbei bezeichnet n˙j,ein(t) den Stoffmengenstrom der Komponente j, der zum Zeitpunkt
t in den Ofen eintritt.
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3.3.4 Axiale Energiebilanz fu¨r die Gasphase
Die Energiebilanz fu¨r die Gasphase ergibt sich analog zur Gleichung (3.78):
∂(vG q
′
G)
∂z
= ∆Q˙′G,Heiz +∆Q˙
′
G,G,Reakt +∆Q˙
′
G,G,Transp (3.96)
mit q′G La¨ngenbezogener molarer Wa¨rmeinhalt der
Gasphase
[
J
molm
]
vG Stro¨mungsgeschwindigkeit der Gasphase
[
m
s
]
j = N2,O2,CO2,H2O(g),SO2
Der la¨ngenbezogene molare Wa¨rmeinhalt der Gasphase wird durch Aufsummieren der
Wa¨rmeinhalte der Einzelkomponenten bestimmt:
q′G =
∑
j
n′j ·
∫ TG
T0
cp,j(T )dT (3.97)
mit cp,j(T ) Isobare molare Wa¨rmekapazita¨t der Gasphasenkomponente
j bei der Temperatur T [170]
[
J
molK
]
j = N2,O2,CO2,H2O(g),SO2
Die molaren Wa¨rmekapazita¨ten cp,j(T ) der Gaskomponenten sind mit einer relativen Un-
sicherheit von ±0,02% bekannt (vgl. Abschn. 3.2) [62, 170, 177].
Wie bei der Energiebilanz fu¨r das Festbett bezeichnet der Wa¨rmestrom ∆Q˙′G,Heiz auch
hier die Summe aller Wa¨rmestro¨me, die der Gasphase aufgrund von Wa¨rmeu¨bertragungs-
vorga¨ngen zugefu¨hrt werden. Er wurde bereits im Abschnitt 3.2.5 in Gleichung (3.43)
definiert.
Durch ∆Q˙′G,G,Reakt wird die Wa¨rmeto¨nung der chemischen Reaktionen im Gas erfasst.
Im vorliegenden Fall laufen alle chemischen Reaktionen im Festbett ab, so dass gilt:
∆Q˙′G,Reakt = 0. (3.98)
Mit ∆Q˙′G,G,Transp wird analog zum Festbett der Wa¨rmestrom bezeichnet, der der Gasphase
durch den U¨bergang gasfo¨rmiger Reaktionsprodukte aus dem Festbett zugefu¨hrt wird. Es
gilt (vgl. Gl. (3.81)):
∆Q˙′G,Transp = −∆Q˙′S,Transp. (3.99)
Zur Bestimmung der Lo¨sungsfunktionen q′G(z, t) und TG(z, t) wird die folgende Randbe-
dingung vorgegeben:
TG|z=L,t = TG,ein(t). (3.100)
Hierbei bezeichnet TG,ein(t) Temperatur des Gases beim Eintritt in den Drehrohrofen.
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Abbildung 3.5: Fließbild eines Drehrohrofens zur Kalzinierung von Titandioxid
3.4 Modellierung von Brennkammer und Falschluft-
eintritt
Abbildung 3.5 zeigt den zu modellierenden Drehrohrofen in einem vereinfachten Fließ-
bild. Der Filterkuchen wird am oberen Ende des Ofens aufgegeben und durch den Reak-
tor gefo¨rdert. Der fertige Klinker wird am unteren Ende des Ofens durch einen Schacht
abgezogen. Der Ofen wird mit Hilfe von Heißgas beheizt, das durch Verbrennung von
Erdgas in einer separaten Brennkammer erzeugt wird. Die Brennkammer ist am unte-
ren Ende des Ofens angeordnet. Nachdem in den beiden vorangegangenen Abschnitten
die Modellgleichungen zur Beschreibung der Vorga¨nge innerhalb des eigentlichen Ofens
angegeben wurden, wird im Folgenden auf die Modellierung der Brennkammer und des
Falschluftzutritts eingegangen.
Die Brennkammer wird im Modell vereinfacht als zylindrischer, zum Drehrohrofen hin
offener Hohlraum angesehen. Hier wird das zugefu¨hrte Erdgas ideal mit vorgewa¨rm-
ter Prima¨rluft und rezirkuliertem Abgas, dem sogenannten
”
Wa¨lzgas“ vermischt und
vollsta¨ndig verbrannt. Erdgas wird vereinfacht als reines Methan CH4 angenommen, das
nach der Reaktionsgleichung
CH4 + 2O2 → CO2 + 2H2O (3.101)
umgesetzt wird. Die Stoffmengenbilanzen fu¨r die einzelnen Gaskomponenten in der Brenn-
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kammer lauten daher:
N2 : n˙N2,Br = n˙PL · xN2,PL + n˙WG · xN2,Abl
O2 : n˙O2,Br = n˙PL · xO2,PL + n˙WG · xO2,Abl − 2 · n˙E
CO2 : n˙CO2,Br = n˙WG · xCO2,Abl + 1 · n˙E
H2O : n˙H2O,Br = n˙WG · xH2O,Abl + 2 · n˙E
SO2 : n˙SO2,Br = n˙WG · xSO2,Abl
(3.102)
mit n˙j,Br Aus der Brennkammer austretender Stoffmengenstrom der
Komponente j
[
mol
s
]
n˙PL Prima¨rluft-Mengenstrom
[
mol
s
]
xj,PL Stoffmengenanteil der Komponente j in der Prima¨rluft
(xO2,PL = 21 vol.-%, xN2,PL = 79 vol.-%)
[−]
n˙WG Wa¨lzgas-Mengenstrom
[
mol
s
]
xj,Abl Stoffmengenanteil der Komponente j in der Ofenabluft [−]
n˙E Erdgas-Mengenstrom
[
mol
s
]
Die Stoffmengenstro¨me n˙PL der Prima¨rluft, n˙WG des Wa¨lzgases und n˙E des Erdgases ste-
hen aus Betriebsmessdaten zur Verfu¨gung. Hierauf wird im folgenden Kapitel 4 ausfu¨hrlich
eingegangen. Aufgrund der Ru¨ckfu¨hrung entspricht die Zusammensetzung des Wa¨lzgases
der der Ofenabluft. Das Erdgas wird selbst nicht als separate Gas-Spezies beru¨cksich-
tigt, da es in der Brennkammer direkt umgesetzt wird und lediglich die Verbrennungs-
produkte CO2 und Wasserdampf in den eigentlichen Drehrohrofen eintreten. Die Gas-
Speicherfa¨higkeit der Brennkammer wird nicht beru¨cksichtigt, da die Verweilzeit des Ga-
ses vernachla¨ssigbar klein ist gegenu¨ber den u¨brigen Zeitskalen der Anlage. Gleichung
(3.102) entha¨lt daher keine zeitabha¨ngigen Terme.
In der Energiebilanz um das Gas in der Brennkammer entfallen aus diesem Grund
ebenfalls alle zeitabha¨ngigen Terme. Die Bilanz lautet also:
Q˙PL,Br + Q˙WG,Br + Q˙E,Br − Q˙G,WI,Br − Q˙G,Br = 0 (3.103)
mit Q˙PL Konvektiv mit der vorgewa¨rmten Prima¨rluft einge-
tragener Wa¨rmestrom
[W]
Q˙WG Konvektiv mit dem Wa¨lzgas eingetragener Wa¨rme-
strom
[W]
Q˙E = V˙E ·Hu,E Wa¨rmestrom, der bei der Umsetzung des Brennstof-
fes freigesetzt wird
[W]
Hu,E = 10,2± 0,1 kWhNm3 Unterer Heizwert des Erdgases
Q˙G,WI,Br Wa¨rmestrom vom heißen Brennkammergas an die
Brennkammerinnenwand
[W]
Q˙G,Br Konvektiv mit dem Heißgas aus der Brennkammer
ausgetragener Wa¨rmestrom
[W]
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Fu¨r die konvektiv ein- und ausgetragenen Wa¨rmestro¨me gilt:
Q˙PL = n˙PL ·
∑
j
xj,PL · qj(TPL) (3.104)
Q˙WG = n˙WG ·
∑
j
xj,WG · qj(TWG) (3.105)
Q˙G,Br =
∑
j
n˙j,Br · qj(TG,Br) (3.106)
mit qj(T ) =
∫ T
T0
cp,j(T ) dT Wa¨rmeinhalt der Gaskomponente j bei der Temperatur T
(vgl. Gl. (3.82))
[
J
mol
]
T0 = 298,15K Bezugstemperatur
Die Temperatur TWG des Wa¨lzgases ist aus Betriebsmessungen bekannt und wird daher
nicht anhand einer Energiebilanz um den E-Abscheider und die verbindenden Rohrleitun-
gen berechnet. Die Ru¨ckfu¨hrung u¨ber das Wa¨lzgas ist im Modell somit lediglich bezu¨glich
der Stoffmengenbilanz geschlossen (vgl. Gl. (3.102)), nicht aber bezu¨glich der Energie-
bilanz. Weiterhin wird der konvektiv mit dem Erdgas eingetragene Wa¨rmestrom ver-
nachla¨ssigt, da die Erdgasmenge gegenu¨ber den u¨brigen Gasstro¨men klein ist und die Tem-
peratur des Erdgases nicht wesentlich von der Bezugstemperatur T0 abweicht. Daru¨ber
hinaus wurde bereits in Abschnitt 2.2 gezeigt, dass Wa¨rmetransport durch Strahlung in
axialer Richtung vernachla¨ssigt werden kann. Daher wird auch die direkte Wa¨rmestrah-
lung von der Brennkammer in den Ofen in axialer Richtung nicht beru¨cksichtigt und nur
der konvektive Wa¨rmetransport mit dem Heißgas betrachtet.
Der Wa¨rmestrom Q˙G,WI,Br wird von dem heißen Gas durch Strahlung und Konvektion
an die Oberfla¨che der Brennkammerinnenwand u¨bertragen:
Q˙G,WI,Br = αG,WI,BrAWI,Br · (TG,Br − TWI,Br)
+ εG,WI,BrAWI,Br · σ · (T 4G,Br − T 4WI,Br) (3.107)
mit αG,WI,Br = 5,5± 1,1 Wm2 K Konvektiver Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient vom Gas an die
Brennkammerinnenwand [62]
AWI,Br = 48,5m2 Fla¨che der Brennkammerinnenwand
TWI,Br Absolute Temperatur der Brennkammerinnenwand [K]
εG,WI,Br Strahlungsaustauschverha¨ltnis zwischen Gas und Brenn-
kammerinnenwand [74]
[−]
Das Strahlungsaustauschverha¨ltnis εG,WI,Br wird nach der von Schupe et al. angegebenen
Gleichung fu¨r den Strahlungsaustausch zwischen Gas und Innenwand eines Drehrohrofens
bestimmt (vgl. Gl. (3.22) [74]). Im Fall der Brennkammer muss das Festbett nicht beru¨ck-
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sichtigt werden. Damit gilt ν = 0 und somit
εG,WI,Br =
εG,Br εWI,Br
1− (1− εWI,Br)(1− εG,Br) (3.108)
mit εG,Br Emissionsgrad des Gases in der Brennkammer [67] [−]
εWI,Br = 0,8± 0,13 Emissionsgrad der Brennkammerinnenwand [82, 83] [−]
Der Wa¨rmestrom Q˙G,WI,Br wird durch die Brennkammerausmauerung u¨bertragen und
durch Wa¨rmeleitung zur Oberfla¨che der Brennkammeraußenwand geleitet. Zur Bestim-
mung der instationa¨ren Temperaturverteilung TW,Br(rBr,t) in der Brennkammerwand wird
die eindimensionale Wa¨rmeleitungsgleichung in radialer Richtung gelo¨st (vgl. Gl. (2.13)):
1
aW,Br
∂TW,Br
∂t
=
1
rBr
∂TW,Br
∂rBr
+
∂2TW,Br
∂r2Br
(3.109)
mit aW,Br =
(
λW
%WcW
)
Br
Temperaturleitfa¨higkeit der Brennkammerausmauerung
[
m2
s
]
λW,Br = 1,4± 0,1 WmK Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Brennkammerausmauerung (lt.
Herstellerangaben)
%W,Br = 2310± 100 kgm3 Dichte der Brennkammerausmauerung
(lt. Herstellerangaben)
cW,Br = 950± 50 JkgK Spezifische Wa¨rmekapazita¨t der Brennkammerausmaue-
rung [180]
Die entsprechenden Randbedingungen lauten:
TW,Br|rBr=Ri,Br = TWI,Br ,
∂TW,Br
∂rBr
∣∣∣∣∣
rBr=Ri,Br
= − Q˙G,WI,Br
AWI,Br λW,Br
TW,Br|rBr=Ra,Br = TWA,Br ,
∂TW,Br
∂rBr
∣∣∣∣∣
rBr=Ri,Br
= − Q˙WA,U,Br
AWA,Br λW,Br
(3.110)
mit TWA,Br Temperatur der Brennkammeraußenwand [K]
Q˙WA,U,Br Wa¨rmestrom von der Brennkammeraußenwand an die Um-
gebung (vgl. Gl. (3.112))
[
W
m
]
Ri,Br = 1,033m Innenradius der Brennkammer
Ra,Br = 1,428m Außenradius der Brennkammer
AWA,Br = 70,6m2 Fla¨che der Brennkammeraußenwand
Zusa¨tzlich wird noch eine konsistente Anfangsbedingung beno¨tigt:
TW,Br(z, t = 0) = TTW,Br,0(z) fu¨r Ri,Br ≤ rBr ≤ Ra,Br (3.111)
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Der Wa¨rmestrom Q˙WA,U,Br wird konvektiv und durch Strahlung von der Brennkammerau-
ßenwand an die Umgebung u¨bertragen:
Q˙WA,U,Br = αWA,U,BrAWA,Br · (TWA,Br − TU)
+ εWA,U,BrAWA,Br · σ · (T 4WA,Br − T 4U) (3.112)
mit αWA,U,Br = 4,7± 1,9 Wm2 K Konvektiver Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient von der Brenn-
kammeraußenwand an die Umgebung [62, 179]
εWA,Br = 0,95± 0,05 Strahlungsaustauschverha¨ltnis zwischen Gas und Brenn-
kammerinnenwand [82, 83]
[−]
Um zu vermeiden, dass Schadgase unkontrolliert in die Umgebung entweichen, wird im
Ofen ein Unterdruck von etwa 0,3 mbar eingestellt. Dies fu¨hrt dazu, dass durch Undich-
tigkeiten Falschluft aus der Umgebung angesaugt wird. Anfa¨llig hierfu¨r ist in erster Linie
der Klinker-Austragsschacht. Andere Falschluftquellen, wie etwa die Dichtspalte zwischen
dem rotierenden Ofenrohr und den fest stehenden Einfassungen an den beiden Ofenenden,
sind demgegenu¨ber vernachla¨ssigbar. Die Stoffmengenbilanzen fu¨r das U¨bergangsstu¨ck
zwischen Brennkammer und Drehrohrofen, unter dem der Klinkeraustrag angeordnet ist,
lauten folgendermaßen:
N2 : n˙N2,ein = n˙N2,Br + n˙Fa · xN2,Fa
O2 : n˙O2,ein = n˙O2,Br + n˙Fa · xO2,Fa
CO2 : n˙CO2,ein = n˙CO2,Br
H2O : n˙H2O,ein = n˙H2O,Br
SO2 : n˙SO2,ein = n˙SO2,Br
(3.113)
mit n˙j,ein Aus dem U¨bergangsstu¨ck in den Drehrohrofen eintretender
Stoffmengenstrom der Komponente j
[
mol
s
]
n˙Fa Falschluft-Mengenstrom
[
mol
s
]
xj,Fa Stoffmengenanteil der Komponente j in der Falschluft
(xO2,Fa = 21 vol.-%, xN2,Fa = 79 vol.-%)
[−]
Auf die Ermittlung der Falschluftmenge n˙Fa wird in Abschnitt 4.4 eingegangen (vgl. Gl.
(4.10)). Die Gas-Speicherfa¨higkeit des U¨bergangsstu¨cks ist a¨hnlich wie bei der Brennkam-
mer vernachla¨ssigbar klein.
Die Energiebilanz um das U¨bergangsstu¨ck lautet:
Q˙Fa + Q˙G,Br − Q˙G,ein = 0 (3.114)
mit Q˙Fa Konvektiv mit der Falschluft eingetragener Wa¨rmestrom [W]
Q˙G,ein Konvektiv mit dem Heißgas in den Ofen transportierter
Wa¨rmestrom
[W]
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Die Berechnung von Q˙Fa und Q˙G,ein erfolgt analog zum oben bereits beschriebenen Vor-
gehen:
Q˙Fa = n˙Fa ·
∑
j
xj,Fa · qj(TU) (3.115)
Q˙G,ein =
∑
j
n˙j,ein · qj(TG,ein) (3.116)
mit qj(T ) =
∫ T
T0
cp,j(T ) dT Wa¨rmeinhalt der Gaskomponente j bei der Temperatur T
(vgl. Gl. (3.82))
[
J
mol
]
T0 = 298,15K Bezugstemperatur
Da die Falschluft direkt aus der Umgebung angesaugt wird ist ihre Temperatur gleich der
Umgebungstemperatur TU.
3.5 Zwischenfazit
In diesem Kapitel 3 wurde das mathematische Modell eines Drehrohrofens zu Kalzinie-
rung von Titandixoid-Weißpigment entwickelt. Es entspricht der in Abschnitt 2.5 vorge-
schlagenen Modellstruktur. Die Werte der Mehrzahl der erforderlichen Modellparameter
wurden der Literatur entnommen oder im Rahmen von Laboruntersuchungen bestimmt.
Eine Zusammenfassung dieser Parameter entha¨lt Anhang D. Lediglich der Parameter
fG,S = αG,S/αG,WG (vgl. Gln. (2.12) und (3.24)) muss an Betriebsmessdaten der betrach-
teten Anlage angepasst werden.
Die erforderlichen Randbedingungen sind Temperatur, Zusammensetzung und Men-
genstrom des eintretenden Filterkuchens, der Mengenstrom des als Brennstoff zugefu¨hr-
ten Erdgases, Temperatur und Mengenstrom der zugefu¨hrten Prima¨rluft und des in die
Brennkammer zuru¨ckgefu¨hrten Wa¨lzgases, der Mengenstrom der in den Ofen hineinge-
saugten Falschluft sowie Temperatur und Windgeschwindigkeit in der Umgebung. Im
folgenden Kapitel wird auf die Ermittlung der genannten Randbedingungen anhand von
Betriebsmessdaten eingegangen.
Kapitel 4
Durchfu¨hrung von
Betriebsmessungen
Um das mathematische Modell, das im vorangegangenen Kapitel vorgestellt wurde, zu
validieren, werden dynamische Betriebsmessdaten an einem industriellen Drehrohrofen
erhoben. Der betrachtete Ofen ist Teil einer Anlage, die von der Firma TRONOX Pigments
GmbH am Standort Krefeld-Uerdingen betrieben wird. Die gesamte Anlage besteht aus
3 O¨fen (Ofen 1 bis 3). Die Messdaten wurden zwischen dem 3.4.2008 und dem 7.7.2008
kontinuierlich an Ofen 1 erfasst.
4.1 Anlagenbeschreibung
Abbildung 4.1 zeigt ein Fließbild der betrachteten Anlage. Alle chemischen Reaktionen
laufen im Drehrohrofen ab, um den herum periphere Apparate zur Gutaufgabe, Beheizung
und Abgasbehandlung angeordnet sind. Wie bereits in Abschnitt 3.4 erwa¨hnt, wird der
Ofen mit Heißgas beheizt, das durch Verbrennung von Erdgas in einer separaten Brenn-
kammer erzeugt wird. Die installierte thermische Leistung betra¨gt etwa 10 MW bei einem
Durchsatz von 80 Tagestonnen Rutil-Pigment.
Die TiO(OH)2-Suspension (Index ”
Susp“) wird aus einem Vorlagebeha¨lter entnom-
men und zuna¨chst mit Hilfe von Vakuum-Drehfiltern auf einen Feststoffgehalt von ca.
44 Gew.-% entwa¨ssert. Es entsteht ein pasto¨ser Filterkuchen (Index
”
Fk“), der u¨ber ei-
ne Stopfschnecke in den Drehrohrofen aufgegeben wird. Der Drehrohrofen ist 45 m lang,
der Innenradius betra¨gt Ri = 1,15 m. Die Ausmauerung ist im Mittel sW = 250 m dick.
Sie a¨ndert sich leicht je nach Ofenabschnitt (siehe Tab. 4.1), da im Bereich des Ofenein-
laufs Korrosion durch den leicht sauren Filterkuchen auftritt und sich zur Brennkammer
hin Material fest auf der Wand anlagert und einen Belag auf der Ofeninnenwand bildet.
Der Ofen rotiert mit 0,33 Umdr
min
. Das fertig kalzinierte Produkt, der sogenannte
”
Klinker“
(Index
”
Kl“), wird bei einer Temperatur um 900◦C am unteren Ofenende durch einen
Austragsschacht abgezogen und in einem Trommelku¨hler mit Umgebungsluft abgeku¨hlt.
In der Brennkammer wird durch Verbrennung von Erdgas (Index
”
E“) mit der erwa¨rmten
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Abbildung 4.1: Fließbild der betrachteten Drehrohrofen-Anlage (TRONOX Pigments
GmbH, Krefeld-Uerdingen, Ofen 1) mit peripheren Aggregaten und al-
len Messstellen. Kennzeichnung der Messstellen: †: Messwert wird konti-
nuierlich als 5- min-Mittelwert erfasst; ‡: Messwert wird in unregelma¨ßi-
gen Zeitabsta¨nden manuell erfasst; ?: Wert wird berechnet
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La¨nge L = 45 m
Außenradius Ra = 1,40 m
Innenradius Ri = 1,15 m
Neigung α = 0,04±5·10−4 rad (4%)
Ho¨he des Auslasswehrs hS,aus = 400±10 mm
Ofenwand:
Wanddicke ( 0≤ z < 8,5 m) sW = 230±10 mm
( 8,5≤ z < 41,4 m) sW = 250±10 mm
(41,4≤ z < 45 m) sW = 285±10 mm
Wa¨rmeleitfa¨higkeit (lt. Herstellerangaben) λW = 1,6±0,1 WmK
Dichte (lt. Herstellerangaben) %W = 2310±100 kgm3
Spezifische Wa¨rmekapazita¨t [180] cW = 950±50 JkgK
Tabelle 4.1: Geometrische Abmaße und weitere Daten des Drehrohrofens
Ku¨hlluft (Prima¨rluft, Index
”
PL“) das heiße Gas erzeugt, das im Gegenstrom zum Fest-
stoff durch den Ofen gefu¨hrt und am oberen Ofenende als Abluft (Index
”
Abl“) bei einer
Temperatur von ca. 370◦C abgezogen wird. Die Abluft wird in einem Elektroabscheider
entstaubt und teilweise als sogenanntes
”
Wa¨lzgas“ (Index
”
WG“) wieder der Brennkam-
mer zugefu¨hrt. Das restliche Wa¨lzgas wird als Wa¨lzgasu¨berschuss (Index
”
WGU¨“) entwe-
der zu den O¨fen 2 und 3 oder zur weiteren Reinigung abgefu¨hrt. Der in der vorliegenden
Arbeit betrachtete Bilanzraum ist in Abbildung 4.1 gestrichelt eingezeichnet.
Der Zustand der Anlage wird anhand der eingezeichneten Messstellen beobachtet, auf
die im Folgenden eingegangen wird. Dabei wird unterschieden zwischen Messstellen, an
denen Eingangsgro¨ßen fu¨r die Modellrechnungen erfasst werden, und Messstellen fu¨r Aus-
gangsgro¨ßen, mit denen die Berechnungsergebnisse verglichen werden. Die Messunsicher-
heiten fu¨r die Eingangsgro¨ßen werden geeignet abgescha¨tzt.
4.2 Messstellen fu¨r Eingangsgro¨ßen
Filterkuchen-Massenstrom m˙Fk und Filterkuchentemperatur TFk Wie in Ab-
schnitt 3.1 dargestellt, besteht der Filterkuchen aus TiO2 und den flu¨chtigen Bestandteilen
Wasser und SO3. Der Massendurchsatz m˙TiO2 von TiO2 ergibt sich aus dem TiO2-Gehalt
und dem Volumenstrom der zugefu¨hrten TiO2-Suspension:
m˙TiO2 = 366±14
kgTiO2
m3 Susp
· ASusp · dLSusp
dt
(4.1)
mit ASusp = 10,4m2 Grundfla¨che des Vorlagebeha¨lters
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Der Volumenstrom wird aus der zeitlichen A¨nderung des Fu¨llstands LSusp der Filtervor-
lage bestimmt, die kontinuierlich erfasst wird. Der mittlere TiO2-Gehalt der Suspension
samt Unsicherheit stand aus fru¨heren Messungen an der Anlage zur Verfu¨gung und wurde
im Rahmen der vorliegenden Arbeit nicht erfasst. Als Unsicherheit fu¨r den TiO2-Durchsatz
ergibt sich δm˙TiO2 = ±0,038 kgs (3,4%).
Die Zusammensetzung des Filterkuchens wird mit Hilfe des Glu¨hru¨ckstands RFk und
des Schwefelgehalts SFk ermittelt. Beide Werte werden im Betrieb nicht kontinuierlich
erfasst. Aus fru¨heren umfangreichen Messreihen stehen jedoch Werte zur Verfu¨gung, die
hier verwendet werden:
RFk = 44,3± 1 kgTiO2kg Fk , SFk = 6,4± 0,5 kg SO3kgTiO2 (4.2)
Die Mengenstro¨me der Filterkuchen-Komponenten H2O (Feuchte), TiOSO4 · H2O und
TiO(OH)2 und damit die Randbedingungen fu¨r die axiale Stoffmengenbilanz des Fest-
bettes ergeben sich hieraus wie folgt (vgl. Gl. (3.72)):
n˙H2O,ein =
m˙TiO2
MH2O
·
(
1
RFk
− 1− SFk − MH2O
MTiO2
)
(4.3)
n˙TiO(OH)2,ein = m˙TiO2 ·
(
1
MTiO2
− SFk
MSO3
)
(4.4)
n˙TiOSO4·H2O,ein =
m˙TiO2 · SFk
MSO3
(4.5)
Die Molmassen Mi sind in Tabelle 3.2 aufgefu¨hrt (MSO3 = 80,10
g
mol
). Die Festbettkom-
ponenten TiOSO4, TiO2(a) und TiO2(r) werden erst im Lauf der Reaktionen gebildet und
sind im Filterkuchen noch nicht vorhanden.
Fu¨r den gesamten Filterkuchenmassenstrom gilt
m˙Fk =
1
RFk
· m˙TiO2 (4.6)
mit der Unsicherheit δm˙Fk = 0,1
kg
s
(4,4%).
Die Temperatur TFk des Filterkuchens wird nicht kontinuierlich erfasst, sondern in
einer einmaligen Messung zu bestimmt und fu¨r die Modellrechnungen als konstant ange-
nommen. Die Randbedingung fu¨r die axiale Energiebilanz des Festbettes (vgl. Gl. (3.84))
lautet damit:
TFk = 35± 3 ◦C (4.7)
Erdgasvolumenstrom V˙E Der Norm-Volumenstrom V˙E des Erdgases (Normzustand:
101325 Pa / 273,15 K) wird mit Hilfe eines Vortex-Durchflussmessers erfasst [183]. Vor
der Umrechnung in den Erdgas-Mengenstrom n˙E, der eine Randbedingung der Stoffmen-
genbilanz fu¨r das Gas in der Brennkammer ist (vg. Gl. (3.102)), muss die Messung jedoch
aufgrund von Messfehlern korrigiert werden. Die entsprechenden Gleichungen finden sich
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in Anhang C.1.
Prima¨rlufttemperatur TPL und Wa¨lzgastemperatur TWG Die Temperatur TPL der
Prima¨rluft wird mit einer Sonde zwischen Klinkerku¨hler und Brennkammer gemessen. Die
Temperatur des Wa¨lzgases TWG wird vor Eintritt des Gases in die Brennkammer in glei-
cher Weise bestimmt. Fu¨r beide Temperaturmessungen wird eine Unsicherheit von ±10◦C
angenommen. Beide Temperaturen gehen als Randbedingungen in die Energiebilanz fu¨r
das Gas in der Brennkammer ein (vgl. Gl. (3.103)).
Prima¨rluftvolumenstrom V˙PL und Wa¨lzgasvolumenstro¨me V˙WG und V˙WG2,3 Die
Norm-Volumenstro¨me V˙PL der Prima¨rluft, V˙WG des Wa¨lzgases und V˙WG2,3 des Wa¨lzga-
ses zu den O¨fen 2 und 3 (Normzustand: 101325 Pa / 273,15 K) werden an der Anlage
kontinuierlich mit Hilfe von Blenden-Durchflussmessern bestimmt. A¨hnlich wie beim Erd-
gasvolumenstrom ist auch hier eine Korrektur erforderlich, die in Anhang C.2 beschrie-
ben wird. Nach der Korrektur erfolgt die Umrechnung in Stoffmengenstro¨me, die dann
als Randbedingungen in die Stoffmengenbilanz des Gases in der Brennkammer eingehen
(3.102)).
Wa¨lzgasu¨berschuss V˙WGU¨ Der Norm-Volumenstrom V˙WGU¨ des u¨berschu¨ssigen Wa¨lz-
gases kann nicht kontinuierlich erfasst werden. Es stehen lediglich Mittelwerte u¨ber la¨ngere
Zeitra¨ume zur Verfu¨gung, die aus Messschrieben ausgelesen werden.
Außentemperatur TU und Windgeschwindigkeit vU Die Außentemperatur TU und
die Windgeschwindigkeit vU werden von einer kommerziell betriebenen Wetterstation in
ca. 2,3 km Entfernung vom Anlagenstandort kontinuierlich erfasst. Als Messunsicherhei-
ten werden δTU = ±5◦C und δvU = ±0,5 ms angenommen. TU und vU werden zur Be-
rechnung des Wa¨rmeu¨bergangs vom Ofen an die Umgebung benutzt (vgl. Gl. (3.36) ff.).
Die Umgebungstemperatur wird daru¨ber hinaus zur Berechnung des Wa¨rmeu¨bergangs
von der Brennkammer an die Umgebung sowie als Randbedingung der Energiebilanz um
das U¨bergangsstu¨ck zwischen Brennkammer und Ofen verwendet (vgl. Gln. (3.112) und
(3.114)).
4.3 Messstellen fu¨r Ausgangsgro¨ßen
Klinkertemperatur TKl Die Temperatur TKl des Klinkers wird unmittelbar am Ofen-
auslauf oberhalb des Austragsschachtes mit Hilfe einer Wasser geku¨hlten Sonde gemessen,
die in den Klinkerstrom hineinragt. TKl wird kontinuierlich erfasst. Im Modell entspricht
TKl der Feststofftemperatur TS bei z = L.
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Ablufttemperatur TAbl Die Temperatur TAbl der Abluft wird unmittelbar nach Aus-
tritt des Gases aus dem Ofen durch eine Sonde in der Abluftleitung kontinuierlich be-
stimmt. Im Modell entspricht TAbl der Ofengastemperatur TG bei z = 0.
Klinkermassenstrom m˙Kl Der Klinkermassenstrom wird nach dem Ku¨hler durch eine
Schu¨ttstrommessung kontinuierlich erfasst. Im Modell gilt:
m˙Kl =
(
vS ·
∑
i
n′i ·Mi
)
z=L
(4.8)
Ofengastemperatur TG,3 Die Temperatur TG,3 der Gasphase im Ofen wird durch eine
Sonde bestimmt, die durch die Ofenwand hindurch etwa 10 cm in den Ofeninnenraum
hineinragt. Die Sonde ist in 21 m Entfernung von der Gutaufgabe angeordnet. Da sie mit
der Ofenwand rotiert, erfasst sie abwechselnd die Feststoff- und die Gastemperatur. In ei-
ner nachgeschalteten Auswertung wird die Feststofftemperatur ausgeblendet und lediglich
die Gastemperatur kontinuierlich ausgegeben.
4.4 Ermittlung der Falschluftmenge
Die Falschluftmenge V˙Fa ergibt sich durch Bilanzierung der Gasvolumenstro¨me, die in den
Ofen ein- und wieder aus dem System austreten. Da die Volumenstro¨me, wie bereits oben
erwa¨hnt, alle einheitlich auf den Normzustand 101325 Pa / 273,15 K bezogen sind und
bei der Verbrennung des Erdgases die Molzahl na¨herungsweise konstant bleibt (vgl. Gl.
(3.101)), gilt die folgende Bilanzgleichung:
V˙Fa = V˙WGU¨ + V˙WG2,3 − V˙E − V˙PL − V˙Fk,vol (4.9)
mit V˙Fk,vol Volumenstrom der im Filterkuchen enthaltenen flu¨chtigen
Bestandteile H2O, SO2 und O2 (vgl. Tab. 3.1)
[
Nm3
h
]
V˙WG2,3 Wa¨lzgasmenge zu den O¨fen 2 und 3
[
Nm3
h
]
V˙WGU¨ Wa¨lzgasu¨berschuss
[
Nm3
h
]
Die Verweilzeit des Gases in den Wa¨lzgasleitungen und im Elektro-Abscheider sind ge-
genu¨ber den u¨brigen Zeitskalen der Anlage vernachla¨ssigbar klein. Daher entha¨lt Glei-
chung (4.9) keinen zeitabha¨ngigen Term zur Beru¨cksichtigung der Gas-Speicherfa¨higkeit.
Da V˙WGU¨ jedoch nur als Mittelwert zur Verfu¨gung steht und nicht kontinuierlich erfasst
wird, kann die Gleichung (4.9) nicht unmittelbar zur Berechnung der Falschluftmenge
benutzt werden. Stattdessen wird V˙Fa mit Hilfe des Ofenunterdrucks ∆p abgescha¨tzt:
V˙Fa = KFa ·
√
∆p (4.10)
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Der Unterdruck ∆p wird durch eine Sonde in der Brennkammer u¨berwacht. Die Konstante
KFa beschreibt die Druckverlustverha¨ltnisse an der Eintrittsstelle der Falschluft, also im
vorliegenden Fall am Klinkerku¨hler. UmKFa zu bestimmen wird anhand der Betriebsdaten
ein Zeitraum identifiziert, in dem sich der Ofen in einem na¨herungsweise stationa¨ren
Zustand befindet. Fu¨r diesen Zeitraum werden Mittelwerte fu¨r alle Gasmengen berechnet
und V˙Fa mit Hilfe von Gleichung (4.9) bestimmt. Mit dem mittleren Ofenunterdruck kann
dann KFa berechnet werden. Aus Gleichung (4.9) ergibt sich die relative Unsicherheit von
V˙Fa zu ±30%. Dabei werden fu¨r V˙WGU¨ und V˙WG2,3 jeweils relative Unsicherheiten von
±5% angenommen.
Wie bereits in Abschnitt 3.4 dargestellt wird im Modell davon ausgegangen, dass die
Falschluft bei Umgebungstemperatur angesaugt und im U¨bergangsstu¨ck zwischen Brenn-
kammer und Drehrohrofen ideal in das Gas eingemischt wird (vgl. Gln. (3.113) und
(3.114)).
4.5 Testfa¨lle
Abbildung 4.2 zeigt einen 15-ta¨gigen Auszug der erhobenen Betriebsmesswerte. Man er-
kennt, dass sich der Ofen innerhalb der ersten 7 Tage in einem quasi-stationa¨ren, stabilen
Betriebszustand befindet. Lediglich die Ofengastemperatur TG,3 zeigt bei t ≈ 2 d einen
sprungartigen Anstieg, der sich allerdings bei keinem der anderen Messwerte wiederfindet.
Es ist denkbar, dass zu diesem Zeitpunkt eine fehlerhafte Einstellung in der Kalibrierung
der Messstelle korrigiert wurde. Weiterhin ko¨nnte sich auf der Messsonde, die ja in den
Ofeninnenraum hineinragt, eine Deckschicht gebildet haben, die zu diesem Zeitpunkt ab-
geplatzt ist.
Bei t ≈ 7 d fa¨llt die Prima¨rlufttemperatur innerhalb weniger Stunden auf das Niveau
der Umgebungstemperatur ab. Die Ursache hierfu¨r ist eine Betriebssto¨rung des Klin-
kerku¨hlers. Der Klinkerstrom wird im Weiteren u¨ber einen Not-Ku¨hler ausgetragen. Die
Prima¨rluft wird dadurch nicht mehr vorgewa¨rmt, sondern direkt aus der Umgebung an-
gesaugt und der Brennkammer zugefu¨hrt. Die Messtelle m˙Kl ist unmittelbar nach dem
Ku¨hler angeordnet und wird nach dessen Ausfall ebenfalls nicht mehr durchstro¨mt. Der
Klinkermassenstrom steht daher nach dem Ku¨hlerausfall auch nicht mehr als 5-Minuten-
Mittelwert zur Verfu¨gung, sondern wird lediglich im Abstand von mehreren Stunden ma-
nuell gemessen.
Durch denWegfall der Prima¨rluftvorwa¨rmung sinkt der Wa¨rmeeintrag in den Ofen, was
durch erho¨hten Erdgaseinsatz und Verminderung der aufgegebenen Filterkuchenmenge
kompensiert wird. Dadurch steigt das Gastemperaturniveau im Ofen, was sich an den
Messstellen TG,3, TAbl und verzo¨gert durch die thermische Tra¨gheit des Elektroabscheiders
auch bei TWG bemerkbar macht. In den folgenden Tagen wird die Filterkuchenzufuhr
wieder auf den urspru¨nglichen Wert eingestellt.
Aus den gezeigten Betriebsdaten werden ein stationa¨rer und ein dynamischer Testfall
abgeleitet, anhand derer das entwickelte Modell validiert wird.
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Abbildung 4.2: Gemessene Eingangs- und Ausgangsgro¨ßen fu¨r den dynamischen Test-
fall
”
Ku¨hlerausfall“. Die eingezeichneten Gas-Volumenstro¨me V˙E, V˙PL
und V˙WG wurden nach Gl. (C.3) bzw. Gl. (C.6) korrigiert
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Eingangsgro¨ßen (Messwerte)
Prima¨rlufttemperatur TPL = 169±10 ◦C
Prima¨rluftmenge V˙PL = 8570±440 Nm3h
Wa¨lzgastemperatur TWG = 303±10 ◦C
Wa¨lzgasmenge V˙WG = 5810±300 Nm3h
Erdgasmenge V˙E = 740±5,2 Nm3h
Unterer Heizwert des Erdgases Hu,E = 10,2±0,1 kWhNm3
Wa¨lzgasu¨berschussmenge V˙WGU¨ = 6640±330 Nm
3
h
Wa¨lzgasmenge zu O¨fen 2 und 3 V˙WG2,3 = 12020±600 Nm3h
Umgebungstemperatur TU = 14±5 ◦C
Windgeschwindigkeit vU = 4.8±0,5 kmh
Rutil-Durchsatz m˙TiO2 = 3650±120 kgh
Filterkuchentemperatur TFk = 30±3 ◦C
Ofendrehzahl n = 0,33±3·10−3 Umdr
min
Parameter zur Berechnung der Falschluftmenge
Falschluftkonstante KFa = 702,9
Nm3
h
Pa−
1
2
Ofenunterdruck ∆p = 0,30 mbar
Falschluftmenge V˙Fa = 3850±1150 Nm3h
Ausgangsgro¨ßen (Messwerte)
Klinkertemperatur TKl = 924
◦C
Ofengastemperatur TG,3 = 580
◦C
Ablufttemperatur TAbl = 375
◦C
Menge der Flu¨chtigen im Filterkuchen V˙vol,Fk = 5500
Nm3
h
Tabelle 4.2: Gemessene Eingangs- und Ausgangsgro¨ßen fu¨r den stationa¨ren Testfall
”
Ofenzustand 1“
Stationa¨rer Testfall
”
Ofenzustand 1“ Der stationa¨re Testfall
”
Ofenzustand 1“ ent-
steht durch Mittelung der Messwerte u¨ber den in Abbildung 4.2 grau hinterlegten Bereich
t = 0. . .7 d. Die resultierenden Randwerte sind in Tabelle 4.2 angegeben.
Anhand der Mittelwerte werden die Falschluftmenge V˙Fa und die Falschluftkonstan-
te KFa bestimmt. Um diesen Wert von V˙Fa zu u¨berpru¨fen wird in einer nachtra¨glichen
Messung der O2-Gehalt in der Ofenabluft unmittelbar nach dem Elektroabscheider be-
stimmt. Fu¨r einen Betriebszustand a¨hnlich dem Testfall
”
Ofenzustand 1“ ergibt sich dem-
nach eine Falschluftmenge von bis zu 8600 Nm
3
h
, was mit dem ermittelten Wert gro¨ßen-
ordnungsma¨ßig u¨bereinstimmt. Die Abweichung ko¨nnte darauf zuru¨ckzufu¨hren sein, dass
sich die Stro¨mungsverha¨ltnisse am Klinkeraustrag nach der Revision des Klinkerku¨hlers
gea¨ndert haben.
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Dynamischer Testfall
”
Ku¨hlerausfall“ Der dynamische Testfall
”
Ku¨hlerausfall“ um-
fasst den gesamten in Abbildung 4.2 angegebenen Zeitraum. Dabei wird KFa fu¨r den nor-
malen Betrieb mit Klinkerku¨hler aus dem Testfall
”
Ofenzustand 1“ u¨bernommen. Fu¨r
den Notku¨hler wird KFa durch Mittelung u¨ber den Zeitraum t = 13. . .15 d bestimmt.
Dieser Zeitraum ist in Abbildung 4.2 wiederum grau hinterlegt. Im U¨bergangsbereich
zwischen beiden Betriebsarten, also wa¨hrend des Abfalls der Prima¨rlufttemperatur, wird
linear zwischen den beiden Werten fu¨r KFa interpoliert.
KFa =

702,9 Nm
3
h
Pa−1/2 fu¨r t = 0 . . . 7 d 1:45min
331,4 Nm
3
h
Pa−1/2 fu¨r t =7d 6:35min . . . 15 d
(4.11)
Durch den Ku¨hlerausfall wird die Falschluftmenge also mehr als halbiert. Um trotzdem die
Abluftmenge auf vergleichbarem Niveau zu halten und damit auch die Wa¨lzgasversorgung
fu¨r die O¨fen 2 und 3 sicherzustellen, wird die Prima¨rluftmenge wa¨hrend des Ku¨hlerausfalls
erho¨ht.
Kapitel 5
Ergebnisse
Die Modellgleichungen, die in den Kapiteln 3 und 4 vorgestellt wurden, werden mit
Hilfe der Simulationssoftware gPROMS R© Version 3.1.5 numerisch durch einen Finite-
Differenzen-Ansatz diskretisiert und gelo¨st1 [184, 185, 186]. Zur Diskretisierung wird ein
zentrales Differenzenschema 2. Ordnung verwendet. Die zeitliche Integration erfolgt mit
Hilfe einer Ru¨ckwa¨rts-Differenzen-Formel, die bezu¨glich des Zeitschritts und der Konver-
genzordnung variabel ist.
Die Modellgenauigkeit, also die Unsicherheit der Simulationsergebnisse aufgrund von
Unsicherheiten und Messfehlern bei Eingangsgro¨ßen und Modellparametern, wird in der
vorliegenden Arbeit anhand einer stationa¨ren Fehler- oder Sensitivita¨tsanalyse beurteilt,
auf deren Durchfu¨hrung im Folgenden zuna¨chst eingegangen wird. Danach werden die
Berechnungsergebnisse besprochen, die fu¨r den stationa¨ren Testfall
”
Ofenzustand 1“ und
den dynamischen Testfall
”
Ku¨hlerausfall“ erzielt wurden.
5.1 Fehleranalyse
Die Genauigkeit der Berechnungsergebnisse wird durch die Unsicherheiten der Modell-
parameter und der gemessenen Eingangsgro¨ßen bestimmt. Ziel der nachfolgend beschrie-
benen Fehler- oder Sensitivita¨tsanalyse ist es, diejenigen Gro¨ßen zu identifizieren, durch
deren genauere Bestimmung die Genauigkeit des Modell weiter wesentlich gesteigert wer-
den kann. Die Fehleranalyse wird auf Basis des stationa¨ren Testfalls
”
Ofenzustand 1“
durchgefu¨hrt.
Die absolute Unsicherheit δx eines berechneten skalaren Modellzustandes x aufgrund
der absoluten Unsicherheit δp eines einzelnen Modellparameters bzw. einer einzelnen Ein-
1Axiale Diskretisierung (Koordinate z): 100 a¨quidistante Bilanzelemente; Radiale Diskretisierung
(Ofenwand-Koordinate r): 5 a¨quidistante Bilanzelemente. Die A¨nderungen der Berechnungsergebnisse
bei Verwendung einer feineren Diskretisierung von 200 bzw. 10 Bilanzelementen sind vernachla¨ssigbar
klein.
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gangsgro¨ße p wird mit Hilfe der Ableitung ∂x
∂p
abgescha¨tzt [187]:
δx =
∂x
∂p
· δp. (5.1)
Die Gesamt-Unsicherheit δxges des Zustandes x, die durch alle Modellparameter und
Eingangsgro¨ßen pn gemeinsam in das Modell eingetragen wird, ergibt sich folgendermaßen:
δxges =
√√√√∑
n
(
∂x
∂pn
· δpn
)2
. (5.2)
Die Ableitungen ∂x
∂p
werden durch Differenzenquotienten angena¨hert:
∂x
∂p
≈ ∆x
∆p
=
x|p= p0·(1+ε) − x|p= p0·(1−ε)
2ε · p0 (5.3)
mit ε = 0,5%
p0 Nennwert des Parameters p
Um die Werte x|p= p0·(1±ε) des Modellzustands x zu ermitteln, werden die Modellgleichun-
gen fu¨r den stationa¨ren Testfall
”
Ofenzustand 1“ zweimal gelo¨st. Statt dem Nennwert p0
werden dabei fu¨r p jeweils die um einen kleinen Betrag ε ausgelenkten Werte p0 · (1± ε)
eingesetzt. Alle u¨brigen Parameter und Eingangsgro¨ßen werden konstant gehalten. Diese
Vorgehensweise wird nicht nur auf konstante Modellparameter, sondern auch auf Funk-
tionen angewendet, wie etwa die von der Temperatur abha¨ngige Wa¨rmekapazita¨t cp,j(T )
einer gasfo¨rmigen Komponente j. In der Modellberechnung wird dann statt der originalen
Funktion cp,j(T ) die folgende ”
ausgelenkte“ Funktion eingesetzt:
c′p,j(T ) = cp,j(T ) · (1± ε). (5.4)
Alle Parameter und Eingangsgro¨ßen, die in die Fehleranalyse einbezogen werden, sind
samt ihren Unsicherheiten ∆p, auf die in den vorigen Kapiteln schon eingegangen wurde,
in Anhang D tabellarisch zusammengestellt.
Um die Unabha¨ngigkeit der Parameter zu gewa¨hrleisten und um das Anlagenverhalten
richtig wiederzugeben, werden bei der Parametervariation die folgenden Modifikationen
am Modell vorgenommen:
• Wie bereits in Abschnitt 3.4 dargestellt, wird die Temperatur TWG des in die Brenn-
kammer zuru¨ck gefu¨hrten Wa¨lzgases nicht anhand einer Energiebilanz um den E-
Abscheider und die verbindenden Rohrleitungen berechnet, sondern steht aus Be-
triebsmessungen zur Verfu¨gung. Die Wa¨lzgastemperatur ist somit keine unabha¨ngi-
ge Eingangsgro¨ße, sondern ha¨ngt von der Ablufttemperatur TAbl und denWa¨rmever-
lusten des Gases zwischen dem oberen Ofenende und der Brennkammer ab. Um diese
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Abha¨ngigkeit im Rahmen der Fehleranalyse zu beru¨cksichtigen wird behelfsma¨ßig
angenommen, dass die spezifischen Wa¨rmeverluste des Gases konstant sind, da die
Modellparameter und Eingangsgro¨ßen im Rahmen der Fehleranalyse nicht stark
ausgelenkt werden. Damit ha¨ngt die Temperatur des Wa¨lzgases nur noch von der
Ablufttemperatur TAbl ab:
TWG = TAbl −∆TAbl,WG (5.5)
mit ∆TAbl,WG = 59 ◦C
Der Wert fu¨r ∆TAbl,WG ergibt sich aus dem berechneten Wert von TAbl und dem
Betriebsmesswert fu¨r TWG im Fall ”
Ofenzustand 1“ (vgl. 4.2).
• Aufgrund der Gleichungen C.3 und C.7 bis C.9 werden die Prima¨rluft-, Wa¨lzgas
und Erdgasmengen durch die Prima¨rlufttemperatur TPL, die Wa¨lzgastemperatur
TWG und die Umgebungstemperatur TU beeinflusst. In der Fehleranalyse sollen die
Volumenstro¨me und die Temperaturen jedoch als unabha¨ngige Parameter beru¨ck-
sichtigt werden. Daher werden die Gleichungen C.3 und C.7 bis C.9 so modifiziert,
dass die Auslenkung von TPL, TWG und TU keine Auswirkungen auf die Volumen-
stro¨me V˙PL, V˙WG, V˙WG2,3 und V˙E haben.
• In Abschnitt 3.1.3 wurde bereits bemerkt, dass der Gesamt-Energiebedarf der Kal-
zinierung recht genau ermittelt werden kann, wohingegen die Einzel-Reaktionsent-
halpien mit erheblichen Unsicherheiten behaftet sind (vgl. Tab. 3.4). Um die Unsi-
cherheiten aller Modellzusta¨nde realistisch abzuscha¨tzen werden daher
”
integrale“
Zusta¨nde gesondert betrachtet. Integrale Zusta¨nde sind beispielsweise die Klinker-
oder die Ablufttemperatur. Sie werden an Stellen erfasst, an denen davon ausge-
gangen werden kann, dass alle chemischen Reaktionen vollsta¨ndig abgelaufen sind.
Folglich wirkt sich auf diese Zusta¨nde nur die kleine Unsicherheit der Gesamt-
Reaktionsenthalpie ∆hR,ges aus. Bei einem beliebigen Zustand innerhalb des Ofens,
wie beispielsweise bei der Temperatur TG,3, werden dagegen die Unsicherheiten der
einzelnen Reaktionsenthalpien beru¨cksichtigt.
• Die Unsicherheiten des Parameters fG,S wird bei der Fehleranalyse nicht beru¨cksich-
tigt, da er auf Anlagendaten angepasst wird.
Neben den Unsicherheiten der Modellparameter und der Eingangsgro¨ßen beeinflussen
auch die Unsicherheiten der verwendeten Untermodelle, z.B. die Berechnungsgleichungen
fu¨r die Feststoffgeschwindigkeit vS oder die konvektiven Wa¨rmeu¨bergangskoeffizienten, die
Genauigkeit des Gesamtmodells. Um deren Bedeutung fu¨r die Vorhersagegenauigkeit des
Gesamtmodells qualitativ zu erfassen, wird eine separate Fehleranalyse fu¨r die einzelnen
Untermodelle durchgefu¨hrt. Dabei wird vereinfacht davon ausgegangen, dass die physika-
lischen Zusammenha¨nge durch die verwendeten Modellgleichungen bis auf eine konstante
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relative Unsicherheit richtig wiedergegeben werden. Um also beispielsweise den Einfluss
des Untermodells fu¨r die Feststoffgeschwindigkeit vS zu untersuchen, wird statt dem origi-
nalen vS das ausgelenkte v
′
S = vS ·(1±ε) in die Stoffmengenbilanz des Festbetts eingesetzt
(vgl. Gln. (3.48) und (3.68)). Alle Untermodelle sind samt ihren relativen Unsicherheit
wiederum in Anhang D aufgefu¨hrt.
Auch zur Durchfu¨hrung der Fehleranalyse fu¨r die Untermodelle ist eine Modifikation
an dem Gesamtmodell erforderlich. Die konvektiven Wa¨rmeu¨bergangskoeffizienten αG,WG
und αG,S sind durch Gleichung (3.24) u¨ber den Parameter fG,S gekoppelt. Um αG,WG und
αG,S trotzdem getrennt zu beru¨cksichtigen wird Gleichung (3.24) im Modell so modifiziert,
dass die Auslenkung von αG,WG sich nicht auf αG,S auswirkt.
Aus der Fehleranalyse fu¨r die Untermodelle ergeben sich qualitative Hinweise darauf, an
welchen Stellen eine gezielte Verbesserung der Untermodelle lohnenswert sein ko¨nnte. Eine
Aussage daru¨ber, ob in den Untermodellen auch wirklich alle relevanten physikalischen
Pha¨nomene angemessen beru¨cksichtigt werden, ist dagegen nicht mo¨glich.
5.2 Stationa¨rer Testfall
”
Ofenzustand 1“
In Tabelle 5.1 sind alle Beitra¨ge zur integralen Energiebilanz aufgefu¨hrt, die sich fu¨r
den stationa¨ren Testfall
”
Ofenzustand 1“ entlang der in Abbildung 4.1 eingezeichneten
Bilanzgrenze ergeben. Der Wa¨rmeeintrag in den Ofen erfolgt zum gro¨ßten Teil u¨ber den
Brennstoff Erdgas und in geringerem Maße durch die vorgewa¨rmte Prima¨rluft und das
Wa¨lzgas. Der Energiebedarf der Feuchte-Verdampfung (Reaktion 1) stellt bei weitem
den gro¨ßten energetischen Beitrag bei der chemischen Umsetzung des Filterkuchens dar,
gefolgt von der Entwa¨sserung des TiO(OH)2 (Reaktion 2) und der Entschwefelung von
TiOSO4 (Reaktion 4). Die Rutilisierung (Reaktion 5) ist energetisch unbedeutend. Die
Wa¨rmemenge, die mit der
”
eigentlichen“ Ofenabluft abgefu¨hrt wird, ist getrennt von der
Wa¨rmemenge angegeben, die mit der Falschluft ausgetragen wird. Dadurch wird deutlich,
dass durch die Falschluft ca. 5,8% des gesamten Wa¨rmeeintrags abgefu¨hrt werden.
Abbildung 5.1 zeigt die berechneten Verla¨ufe von Feststoff- und Gastemperatur sowie
die Temperaturen der gas- und feststoffseitigen Ofeninnenwand u¨ber der Ofenla¨nge z.
Der Feststoff wird bei z = 0 aufgegeben und zuna¨chst bis auf 100◦C erwa¨rmt. Nachdem
die Feuchte bei dieser Temperatur komplett verdampft ist steigt die Temperatur rasch
weiter an, bis die stark endotherme Entschwefelung des TiOSO4 ab etwa 600
◦C einsetzt
(vgl. Tabn. 3.1 und 3.4) und den Temperaturanstieg voru¨bergehend verzo¨gert. Der fer-
tige Klinker wird schließlich bei 914◦C abgezogen (Messwert: 924◦C, vgl. Tab. 4.2). Der
im Gegenstrom zum Feststoff gefu¨hrte Gasstrom gibt Wa¨rme an die Ofenwand und den
Feststoff ab, wobei die Gastemperatur stetig abnimmt. Die Messwerte fu¨r die Klinkertem-
peratur TKl, die Ofengastemperatur TG,3 sowie fu¨r die Ofenabluft TAbl sind durch Rauten
markiert. Die zu erwartenden Unsicherheiten des Modells bezu¨glich dieser Temperaturen
sind durch Fehlerbalken dargestellt.
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Temperatur Menge Energieeintrag
Erdgas 14,9 ◦C 740,0 Nm
3
h
7.547,7 kW 87,4%
Wa¨lzgas 303,1 ◦C 5.811,5 Nm
3
h
640,7 kW 7,4%
Prima¨rluft 169,5 ◦C 8.570,3 Nm
3
h
447,1 kW 5,2%
Heißgas 1.293,1 ◦C 15.121,8 Nm
3
h
8.635,5 kW 100,0%
Filterkuchen 35,0 ◦C 8,48 t
h
59,8 kW 0,7%
entspricht 3,65 t
h
TiO2 - -
5.491,6 Nm
3
h
H2O(g) - -
101,8 Nm
3
h
SO2 + O2 - -
Reaktion 1 - -2.406,6 kW -27,9%
Reaktion 2 - -1.034,0 kW -12,0%
Reaktion 3 - -72,3 kW -0,8%
Reaktion 4 - -318,6 kW -3,7%
Reaktion 5 - 69,2 kW 0,8%
Wa¨rmeverluste - -795,6 kW -9,2%
Klinker 913,9 ◦C -3,65 t
h
-804,5 kW -9,3%
Abluft 362,5 ◦C -20.715,2 Nm
3
h
-2.826,9 kW -32,7%
(ohne Falschluft)
Summe -15121,8 Nm
3
h
-8.129,5 kW -94,2%
(ohne Falschluft)
Falschluft ein 14,9 ◦C 3.845,7 Nm
3
h
-25,4 kW -0,3%
Falschluft aus 362,0 ◦C -3.845,7 Nm
3
h
-481,0 kW -5,5%
Summe -15.121,8 Nm
3
h
-8.635,9 kW -100,0%
Tabelle 5.1: Integrale Energiebilanz entlang der in Abbildung 4.1 eingezeichneten Bi-
lanzgrenze. Eintretende Stro¨me werden positiv geza¨hlt, austretende nega-
tiv. Bezugstemperatur zur Berechnung der Enthalpien: T0 = 298,15 K ;
Außentemperatur TU = 15
◦C
Der einzige freie Parameter des Modells fG,S wird anhand des Testfalls ”
Ofenzustand
1“ zu
fG,S = 2,8 (5.6)
bestimmt. Dadurch wird erreicht, dass nicht nur ein einziger, sondern alle drei Tempera-
turmesswerte durch das Modell im Rahmen der Modellunsicherheit richtig wiedergegeben
werden. Dies deutet darauf hin, dass tatsa¨chlichen physikalischen Zusammenha¨nge durch
die eher behelfsma¨ßige Darstellung αG,S = fG,S · αG,WG sinnvoll beschrieben werden. So-
lange keine Beziehung existiert, mit der αG,S als Funktion der Stro¨mungsverha¨ltnisse in
der Gasphase und der Eigenschaften des Festbettes, und somit unabha¨ngig von αG,WG
berechnet werden kann, erscheint die Benutzung von fG,S daher als sinnvolle Alternative.
Aus dem Verlauf der Wandtemperatur ergibt sich durch nachtra¨gliche Abscha¨tzung,
dass der axiale Wa¨rmestrom in der Wand maximal 3% des radialen Wa¨rmestroms be-
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Abbildung 5.1: Berechnete Verla¨ufe der Temperaturen TG (Gas), TS (Feststoff), TWG
und TWS (gas-/feststoffseitige Ofeninnenwand) im Fall ”
Ofenzustand 1“.
Messwerte: TKl = 924
◦C, TG,3 = 580◦C, TAbl = 375◦C (vgl. Tab. 4.2)
tra¨gt (vgl. Abschn. 2.3). Der Fehler, der durch Vernachla¨ssigen der axialen Wa¨rmeleitung
entsteht, ist also erwartungsgema¨ß klein.
Die berechneten Temperaturprofile stimmen qualitativ mit den Simulationsergebnissen
von Dumont und Be´langer sowie von Koukkari et al. u¨berein [101, 127]. Auch in
diesen beiden Arbeiten zeigt sich, dass sich die Verdampfungszone u¨ber etwa 70% der
Ofenla¨nge erstreckt und dass die Feststofftemperatur zum Ofenende hin steil ansteigt.
Tabelle 5.2 zeigt die Einflu¨sse der Unsicherheiten einzelner Parameter und Untermo-
delle auf die Genauigkeit der berechneten Temperaturen TAbl, TKl und TG,3, wobei die Un-
sicherheit der Klinkertemperatur TKl besonders groß ist. Dies ist darauf zuru¨ckzufu¨hren,
dass die Auslenkung eines Modellparameters zu einer axialen Verschiebung der berechne-
ten Profile fu¨hrt. Eine Erho¨hung der Erdgasmenge bewirkt beispielsweise, dass das Niveau
der Gastemperatur im Ofen ansteigt, was qualitativ einer Verschiebung des Gastempera-
turprofils in Richtung der Gutaufgabe entspricht. Durch die ho¨here Gastemperatur wa¨chst
auch der Wa¨rmestrom, der an das Festbett u¨bertragen wird. Somit verschieben sich der
Beginn und das Ende der Verdampfungszone ebenfalls in Richtung der Gutaufgabe und
die Klinkertemperatur steigt entsprechend. Durch die axiale Verschiebung der berechne-
ten Profile ist also die Sensitivita¨t eines Zustands x(z) im Ofeninnenraum an Stellen mit
großen Gradienten ∂x
∂z
besonders groß. Dementsprechend sind die beiden Gastemperaturen
TAbl und TG,3 gegenu¨ber Parametera¨nderungen recht unempfindlich. Bedingt durch den
steilen Anstieg der Feststofftemperatur zum Ofenauslauf hin reagiert die Klinkertempe-
ratur TKl dagegen extrem sensibel auf jede Sto¨rung.
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δTAbl δTKl δTG,3
[ K] [ K] [ K]
δges [ K] 18,6 244,2 29,1
V˙Fa 1,1 17 -140,0 1 -6,0 8
m˙TiO2 -7,8 2 -90,0 2 -15,1 1
RFk 7,2 3 73,3 3 14,4 2
ξS -9,0 1 62,9 4 6,5 6
∆hR2 - - - - -8,1 3
∆hR4 - - - - -7,3 4
εG -6,4 4 37,9 11 -5,7 10
εS -5,2 5 57,0 5 -5,9 9
TPL 3,2 9 45,5 9 7,0 5
εG,S -6,5 3 54,7 1 -5,8 2
εG,WG -8,2 1 39,4 4 -7,6 1
αG,S -7,7 2 49,4 2 1,2 7
αWS,S -2,8 6 47,3 3 -1,8 3
Tabelle 5.2: Auflistung derjenigen Parameter und Untermodelle, die die Vorhersagege-
nauigkeit des Gesamtmodells bezu¨glich der Temperaturen TAbl, TKl und
TG,3 am sta¨rksten beeintra¨chtigen. Die Gesamt-Unsicherheit δges der drei
Temperaturen wird nach Gleichung (5.2) bestimmt. Die verwendeten Un-
sicherheiten sind in Anhang D tabelliert. Neben den absoluten Beitra¨gen
der einzelnen Parameter ist deren Rangfolge angegeben, die 3 wichtigsten
Parameter sind in Fettschrift markiert.
Anhand der in Tabelle 5.2 gegebenen Einflu¨sse einzelner Parameter erkennt man, dass
insbesondere die Unsicherheiten des Rutil-Durchsatzes m˙TiO2 und des Glu¨hru¨ckstandes
RFk des Filterkuchens die Vorhersagegenauigkeit des Modells maßgeblich beeintra¨chtigen.
Der starke Einfluss der Schu¨ttungsporosita¨t ξS auf die Ablufttemperatur TAbl und damit
die Verha¨ltnisse am Ofeneinlauf ist darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass mit steigendem ξS auch
die mittlere Betttiefe anwa¨chst, was zu einer Verminderung der Feststoffgeschwindigkeit
fu¨hrt (vgl. Gl. 2.4). Damit erho¨ht sich die Verweilzeit des Filterkuchens im Ofen und die
Temperaturen von Gas und Feststoff na¨hern sich einander sta¨rker an. Die Erho¨hung von
TG,3 ist darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass sich das Ende der Verdampfungszone zum Ofeneinlauf
hin verlagert und dadurch das Temperaturniveau in der Ofenmitte erho¨ht wird. Bei der
Klinkertemperatur spielt insbesondere die Falschluftmenge V˙Fa eine große Rolle. Auf die
Verha¨ltnisse im Ofeninneren, hier repra¨sentiert durch die Temperatur TG,3, wirken sich
besonders die Unsicherheiten der Reaktionsenthalpien stark aus.
Als Ergebnis der stationa¨ren Fehleranalyse kann festgehalten werden, dass es offenbar
prima¨r erforderlich ist, den Eduktstrom hinsichtlich Menge und Wassergehalt genauer
zu charakterisieren und die Falschluftmenge sicherer zu bestimmen, um die Genauigkeit
des Modells noch weiter zu steigern. Daru¨ber hinaus erscheint es sinnvoll, in zweiter
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Abbildung 5.2: Verlauf der Festbettzusammensetzung u¨ber der Ofenla¨nge im Fall
”
Ofenzustand 1“. Die Stoffmenge der Feuchte ist um den Faktor 1/5
skaliert. Zur Orientierung ist zusa¨tzlich die Feststofftemperatur mit an-
gegeben.
Linie auch die Porosita¨t ξS des Festbettes und die Reaktionsenthalpien ∆hR2 und ∆hR4
genauer zu bestimmen. Alle u¨brigen Modellparameter sind offenbar genau genug bekannt
bzw. werden durch die Messeinrichtungen, die schon an der Anlage vorhandenen sind,
ausreichend exakt erfasst.
Im Bereich der Untermodelle wirken sich offenbar insbesondere die Unsicherheiten in
den Wa¨rmeu¨bergangsmodellen negativ auf die Genauigkeit des Gesamtmodells aus. Diese
Unsicherheiten sind bei TKl und bei TG,3 jedoch deutlich kleiner als die Unsicherheiten, die
auf die Modell-Parameter zuru¨ckzufu¨hren sind. Bei TAbl sind beide Arten von Unsicherhei-
ten etwa gleich groß. Insgesamt erscheint die Genauigkeit der verwendeten Untermodelle
ausreichend.
In Abbildung 5.2 ist die Zusammensetzung des Festbettes sowie dessen Temperatur
u¨ber der Ofenla¨nge dargestellt. Die eingezeichneten Stoffmengen sind bezogen auf den
Rutil-Durchsatz. Es ist zu erkennen, dass die Entwa¨sserung von TiO(OH)2 unter Bildung
von Anatas schon unterhalb der Verdampfungstemperatur der Feuchte beginnt (vgl. Tab.
3.1). Bei TS = 100
◦C verdampft die Feuchte vollsta¨ndig. Wa¨hrend des folgenden Tem-
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peraturanstiegs laufen die Zersetzung des TiO(OH)2 zu Wasserdampf und Anatas sowie
die Entwa¨sserung des TiOSO4 · H2O weiter ab. Ab etwa 600◦C wird der Rest-Schwefel
aus dem Titanylsulfat ausgetrieben bevor ab 700◦C die Rutilisierung einsetzt und kurz
vor dem Ofenende abgeschlossen ist. Wie in Randbedingung (3.73) gefordert finden am
Ofenauslauf finden keine chemischen Reaktionen mehr statt. Die diffusiven Stoffstro¨me
im Festbett sind im Bereich des Auslaufs um einen Faktor von ca. 5·10−6 geringer als
die konvektiven Stro¨me, so dass die Bedingung (3.73) in sehr guter Na¨herung eingehalten
wird.
In Tabelle 5.3 sind diejenigen Parameter und Messgro¨ßen aufgefu¨hrt, die die Modellge-
nauigkeit bezu¨glich der Zusta¨nde im Ofeninneren, also vor allem bezu¨glich der Festbett-
zusammensetzung und der Feststofftemperatur, besonders stark beeintra¨chtigen. Die Un-
sicherheiten δx der einzelnen Konzentrationen werden an Stellen mit großen z-Gradienten
bestimmt und zur Veranschaulichung in axiale Verschiebungen ∆z umgerechnet:
∆z =
δx
∂x
∂z
(5.7)
Die ∆z sind in Abbildung 5.2 als waagerechte Fehlerbalken eingezeichnet. Demnach
sind axiale Verschiebungen der berechneten Profile um bis zu ±4 m mo¨glich. Mit ei-
ner maximalen Verschiebung von nur ±0,69m ist der Feuchtegehalt jedoch sehr viel un-
empfindlicher als die u¨brigen Konzentrationen. Wie bereits bei der Fehleranalyse fu¨r die
Messgro¨ßen TKl, TG,3 und TAbl festgestellt wurde, zeigt sich auch hier, dass vor allem
die Unsicherheiten des Rutil-Durchsatzes und des Glu¨hru¨ckstands die Genauigkeit der
Zusta¨nde innerhalb des Ofens vermindern. Die Reaktionsgeschwindigkeiten, hier erfasst
u¨ber die Aktivierungsenergien Ek (vgl. Abschn. 3.1.4 und Tab. 3.5), sind lediglich fu¨r
die unmittelbar beteiligten Komponenten von Bedeutung und wirken sich ansonsten nur
in geringem Maß aus. Als neuer erheblicher Sto¨reinfluss tritt der Schu¨ttwinkel β des
Festbettes und entsprechend aufseiten der Untermodelle die Geschwindigkeit vS auf. Ei-
ne Erho¨hung des Schu¨ttwinkels fu¨hrt zu einer Verminderung von vS und damit zu einer
la¨ngeren Verweilzeit und beispielsweise einer sta¨rkeren Anna¨herung zwischen Feststoff-
und Gastemperatur. Aber auch die Umwandlung TiO(OH)2 → TiO2(a) wird hiervon
stark beeinflusst. Daru¨ber hinaus ist der Einfluss der unsicheren Untermodelle bis zum
Ende der Verdampfungszone jedoch gering gegenu¨ber den Unsicherheit der Modellpara-
meter und Eingansgro¨ßen.
In der Na¨he des Klinkeraustrags kehren sich die Verha¨ltnisse dagegen um. Hier ist
der Einfluss der Unsicherheiten der Modellparameter weniger bedeutend der Einfluss der
Unsicherheiten der Wa¨rmeu¨bergangsmodelle. Dies wird anhand der Rutil-Konzentration
besonders deutlich. Zur genauen Beschreibung der Verha¨ltnisse im Ofenauslauf mu¨ssen
neben der Reaktionskinetik also offenbar vor allem die Wa¨rmeu¨bergangsverha¨ltnisse im
Bereich des Ofenauslaufs sehr sicher erfasst werden.
Abbildung 5.3 zeigt die berechneten Verla¨ufe der Feststoffgeschwindigkeit vS und der
Festbetttiefe hS. Bei der Auftragung von hS ist die Ofenneigung mit beru¨cksichtigt. Die
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Abbildung 5.3: Verlauf der Feststoffgeschwindigkeit vS und der Betttiefe hS im Fall
”
Ofenzustand 1“. Bei der Auftragung von hS wird der Einfluss der Ofen-
neigung mit beru¨cksichtigt
Betttiefe ist an der Gutaufgabe maximal. Durch den stetigen Wasserverlust verringert
sich das Bettvolumen mit der Ofenla¨nge und die Betttiefe nimmt ab. Zum Klinkeraustrag
hin wird der Feststoff durch das Wehr am Ofenauslauf aufgestaut und die Bedingung
hS(z = L) = hS,aus = 400mm eingehalten (vgl. Abschn. 3.3.1 und Gl. (3.74)). Bedingt
durch die Ofenneigung stellt sich an der Festbettoberfla¨che u¨ber die gesamte Ofenla¨nge
hinweg ein Gefa¨lle in Richtung des Auslasses ein. Wie bereits in Abschnitt 2.1.1 dargestellt
nimmt die Feststoffgeschwindigkeit zu, je geringer die Betttiefe ist und je sta¨rker sich die
Betttiefe in Fließrichtung vermindert. Die Festbettgeschwindigkeit erreicht daher kurz vor
Ende der Verdampfungszone ihr Maximum. Der starke Abfall von vS bei z = 35 m fa¨llt mit
dem Ende der Verdampfungszone zusammen. Ab hier bewirkt lediglich die Entwa¨sserung
des restlichen TiO(OH)2 noch eine Verminderung des Festbettvolumens, allerdings bei
weitem nicht in dem Maße wie die Verdampfung. Damit wird auch der Gradient ∂hS
∂z
der Betttiefe in axialer Richtung kleiner, was den steilen Abfall von vS verursacht. Zum
Ofenauslauf hin macht sich dann der Einfluss des Stauwehrs bemerkbar, der bewirkt, dass
die Festbettgeschwindigkeit weiter absinkt. Die Verweilzeit τS des Feststoffs im Ofen wird
in U¨bereinstimmung mit Betriebserfahrungen zu τS = 5,6 h berechnet.
Es ist nicht anzunehmen, dass die Freisetzung der flu¨chtigen Bestandteile des Filter-
kuchens die Fließeigenschaften des Festbettes beeinflusst, etwa indem vermehrt Staub
aufgewirbelt oder die Schu¨ttung sogar fluidisiert wird (vgl. Abschn. 2.5). Die Gro¨ße der
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Abbildung 5.4: An den Feststoff u¨bertragene Wa¨rmestro¨me im Fall
”
Ofenzustand 1“.
Q˙′ε,S - Wa¨rmestrom durch Strahlung, Q˙
′
WG,WS - regenerativer Wa¨rme-
strom, Q˙′α,S - konvektiver Wa¨rmestrom
Partikel, die bei den zu erwartenden Gasgeschwindigkeiten von 1. . .10 cm
s
mitgerissen
werden, liegt im Bereich von 5. . .50 µm und damit deutlich unterhalb der Gro¨ße der Fil-
terkuchenbrocken und der Klinker-Agglomerate, die bis zu 10 cm bzw. einige Millimeter
groß sind.
Abbildung 5.4 zeigt die Beitra¨ge der Wa¨rmestro¨me Q˙′α,S, Q˙
′
WG,WS und Q˙
′
ε,S, die durch
Konvektion, Regeneration und Strahlung vom Gas an den Feststoff u¨bergehen, zum ge-
samten Wa¨rmestrom an das Festbett. Aufgrund des niedrigen Gastemperaturniveaus do-
minieren im ersten Ofendrittel der konvektive und der regenerative Wa¨rmestrom an das
Festbett. Q˙′α,S bleibt bis zum Ende der Verdampfungszone auf nahezu konstantem Ni-
veau. Dabei wird die zunehmende Temperaturdifferenz zwischen Gas und Festbett (vgl.
Abb. 5.1) durch die abnehmende gasseitige Oberfla¨che des Festbettes kompensiert. Nach
dem Ende der Verdampfung im Bereich hoher Temperaturen fa¨llt Q˙′α,S dagegen schnell
ab. Der regenerative Wa¨rmestrom wird vor allem durch die Temperaturdifferenz zwischen
gas- und feststoffseitiger Ofeninnenwand beeinflusst (vgl. Abb. 5.1). Gegen Ende der Ver-
dampfungszone in der Ofenmitte wird diese mit fast 160◦C besonders groß, wodurch die
Regeneration zum dominierenden Wa¨rmetransportmechanismus wird. Die Dicke der ak-
tiven Schicht, innerhalb der die Temperaturschwankung auf unter 5% abgeklungen ist,
betra¨gt hier etwa 20 mm. Der scharfe Knick in den Verla¨ufen von Q˙′α,S und Q˙
′
WG,WS
markiert das Ende der Verdampfungszone und damit den Beginn des steilen Temperatur-
anstiegs im Festbett. Der Wa¨rmetransport durch Strahlung spielt im ersten Ofendrittel
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eine untergeordnete Rolle und wird erst innerhalb der Verdampfungszone und im Bereich
der ho¨chsten Temperaturen dominierend. Die Spitze von Q˙′ε,S bei z = 43m fa¨llt mit der
stark endothermen Entschwefelung des Titanylsulfates zusammen, durch die die Tempe-
raturdifferenz zwischen Gas und Schu¨ttung voru¨bergehend hoch gehalten wird (vgl. Abb.
5.1). Der Gesamt-Wa¨rmestrom an die Schu¨ttung wird gegen Ende der Verdampfungszone
maximal, wenn auch die Temperaturdifferenz Gas-Feststoff ihren ho¨chsten Wert erreicht.
Die Ergebnisse bezu¨glich der Wa¨rmestro¨me stimmen mit den Beobachtungen vonGar-
deik und Jeschar [93] sowie Gorog et al. [66] und Agustini et al. [95] u¨berein.
Gardeik und Jeschar stellen fest, dass der konvektive und der regenerative Wa¨rme-
strom gro¨ßenordnungsma¨ßig vergleichbar sind. Auf den Einfluss der Strahlung gehen sie
nicht ein. Gorog et al. stellen durch Modellberechnungen fest, dass im Bereich nied-
riger Temperaturen, wie sie hier in der Verdampfungszone auftreten, die Wa¨rmestro¨me
durch Strahlung, Konvektion und Regeneration in der gleichen Gro¨ßenordnung liegen.
Sowohl die Ergebnisse von Gardeik und Jeschar als auch die Resultate von Gorog
et al. werden durch das Gesamt-Modell korrekt wiedergegeben. Der hier bestimmte Ma-
ximalwert fu¨r ∆TW sowie die Dicke der aktiven Schicht, die sich aus dem im Anhang B
beschriebenen Ansatz ergibt, u¨berschreiten jedoch die von Gorog et al. und Agustini
et al. angegebenen Werte von 30 bis 90◦C beziehungsweise 15 mm. Dies ist wahrschein-
lich darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass die Ofendrehzahl hier mit 0,33 Umdr
min
deutlich niedriger
ist als in den zitierten Arbeiten, in denen von 1 bis 3 Umdr
min
ausgegangen wird. Im vor-
liegenden Fall ergeben sich verha¨ltnisma¨ßig lange Kontaktzeiten der Wand mit dem Gas
beziehungsweise dem Festbett, wodurch sich gro¨ßere Temperaturdifferenzen ausbilden und
tiefer in die Wand eindringen ko¨nnen. Außerdem zeigen Gorog et al., dass auch ein guter
Wa¨rmeu¨bergang zwischen Festbett und Wand zu einer gro¨ßeren Schwankung der Ober-
fla¨chentemperatur fu¨hrt [66]. Dies ist im vorliegenden Fall ebenfalls gegeben. Aufgrund
der endothermen Vorga¨nge in der Schu¨ttung stellt sich laut dem Modell von Schlu¨nder
et al. [63, 65, 62] ein Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient von etwa 200 W
m2K
ein, wa¨hrend Gorog
et al. von 50 bis 100 W
m2K
ausgehen.
Insgesamt wird insbesondere deutlich, dass im vorliegenden Fall keiner der drei Wa¨rme-
u¨bertragungsmechanismen Strahlung, Regeneration und Konvektion vernachla¨ssigt wer-
den darf.
In Abbildung 5.5 sind die gemessene und die berechnete Temperatur TWA des Ofen-
mantels u¨ber der Ofenla¨nge fu¨r den Fall
”
Ofenzustand 1“ aufgetragen. Die Temperatur-
Messwerte wurden an einem Tag im Mittelungszeitraum fu¨r den Testfall
”
Ofenzustand 1“
mit Hilfe eines Thermoelement-Messfu¨hlers aufgenommen. Die Spru¨nge in den gemesse-
nen Ofenaußentemperaturen, beispielsweise bei z = 25 m, z = 30 m und z = 33 m ergeben
sich dadurch, dass der Stahlmantel des Ofens nicht aus einem durchgehenden Rohr, son-
dern aus mehreren je 3 bis 5 Meter langen Rohrschu¨ssen mit unterschiedlicher Wanddicke
gefertigt ist. Die Unterschiede in der Wanddicke sind die Folgen von Reparaturmaßnah-
men, die erforderlich wurden, da durch die Fugen des Ofen-Mauerwerks Schwefelsa¨ure bis
zum Stahlmantel durchgesickert war und diesen bescha¨digt hatte. Zur Reparatur wurde in
der Vergangenheit bei schweren Scha¨den der gesamte betroffene Rohrschuss ausgetauscht
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Abbildung 5.5: Verlauf der Ofenaußentemperatur im Fall
”
Ofenzustand 1“. Die Unsi-
cherheit der Messwerte betra¨gt ±3◦C
und in weniger kritischen Fa¨llen eine Stahl-Bandage auf den bescha¨digten Rohrschuss
aufgeschweist, wodurch die Unterschiede in der Wanddicke zustande kommen.
Die Spru¨nge in den berechneten Verla¨ufen bei z = 8,5 m und z = 41,4 m sind auf A¨nde-
rungen der Dicke der Ofenausmauerung zuru¨ckzufu¨hren (vgl. Tab. 4.1). Die angegebenen
Unsicherheiten ergeben sich als Mittelwerte u¨ber je ein Viertel der Ofenla¨nge.
Die gemessenen Temperaturen werden im mittleren Bereich des Ofens durch das Modell
zutreffend wiedergegeben. An der Gutaufgabe und der Brennkammer ergeben sich jedoch
Abweichungen, die außerhalb der zu erwartenden Unsicherheiten liegen und auf Effekte
hindeuten, die bisher im Modell nicht beru¨cksichtigt wurden. Im Ofeneinlauf kann die
Abweichung auf den Einfluss der Falschluft bzw. auf Einlaufeffekte zuru¨ckzufu¨hren sein.
Die Falschluft wird durch den Klinker-Austragsschacht angesaugt und in Wirklichkeit
nicht, wie im Modell angenommen, schon im U¨bergangsbereich zwischen Brennkammer
und Drehrohr vollsta¨ndig in die Gasphase eingemischt. Vielmehr ist zu erwarten, dass sich
im Bereich des Klinkeraustrags eine Kaltluftstra¨hne ausbildet, die die Wand ku¨hlt und so
die vergleichsweise niedrige Außentemperatur verursacht. Die hohe gemessene Tempera-
tur nahe der Gutaufgabe ist darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass der Feststoff in diesem Bereich
durch den hohen Wassergehalt noch pasto¨s ist und daher nicht in Form kleiner Parti-
kel sondern eher klumpig vorliegt. Durch die großen Partikel wird der Wandwiderstand
1/ (αWS,S)W beim Wa¨rmeu¨bergang zwischen Wand und Feststoff so stark erho¨ht, dass er
gegenu¨ber dem Kernwiderstand zum dominierenden Einfluss wird (vgl. Anh. A) [63]. Da-
durch sinkt der an den Feststoff u¨bergehende Wa¨rmestrom zugunsten des Verlust-Wa¨rme-
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TWA,1 TWA,2 TWA,3 TWA,4
δ δ δ δ
[ ◦C] [ ◦C] [ ◦C] [ ◦C]
δges [
◦C] 7,7 8,7 14,1 20,8
(αWS,S)W -4,8 1 -5,3 1 -4,8 3 1,4 21
TU 3,4 2 3,5 2 3,6 5 3,3 11
m˙TiO2 -1,6 6 -2,4 4 -5,8 1 -7,8 2
RFk 1,3 7 2,2 5 5,4 2 7,2 3
V˙Fa 0,2 25 -0,5 20 -3,9 4 -10,3 1
vU -1,9 4 -2,5 3 -3,0 8 -3,0 13
ξS -2,3 3 -0,8 18 3,1 7 6,0 4
αWA,U -4,5 1 -7,3 1 -11,4 1 -16,6 1
εWA,U -2 3 -3,4 3 -5,9 2 -10,9 2
εG,WG 1,0 6 2,1 4 5,3 3 5,7 3
αWS,S -2,9 2 -3,8 2 -5,2 4 0,5 10
Tabelle 5.4: Einfluss der wichtigsten Modellparameter auf die Unsicherheiten der be-
rechneten mittleren Ofenmanteltemperaturen TWA,1...4 fu¨r jedes Viertel der
Ofenla¨nge
stroms, der durch die Wand an die Umgebung abgefu¨hrt wird und sich dort durch eine
erho¨hte Ofenmanteltemperatur bemerkbar macht. Da (αWS,S)W im Modell als konstant
u¨ber der Ofenla¨nge angenommen wird, wird dieser Effekt jedoch nicht wiedergegeben.
Die in Tabelle 5.4 aufgefu¨hrten Beitra¨ge der Modellparameter zu den Unsicherheiten
der berechneten Ofenmanteltemperaturen besta¨tigen den Einfluss von (αWS,S)W im Ein-
laufbereich des Ofens und von V˙Fa am Klinkeraustrag. Die Ofenmanteltemperatur wird
daru¨ber hinaus aber auch noch von weiteren Faktoren beeinflusst, wie den baulichen Gege-
benheiten sowie dem genauen Zustand der Ofenausmauerung. Vosteen et al. beobachten
beispielsweise, dass sich zwischen Ofenmantel und Ausmauerung ein Luftspalt ausbilden
kann, der isolierend wirkt [188].
Um die Ofenmanteltemperatur und damit auch die Wa¨rmeverluste genauer zu berech-
nen, mu¨ssten alle diese Einflu¨sse erfasst und beru¨cksichtigt werden. Um zu beurteilen, ob
dieser erho¨hte Modellierungsaufwand tatsa¨chlich gerechtfertigt ist, werden die Auswirkun-
gen der fehlerhaft bestimmten Ofenmanteltemperatur auf die gesamte Energiebilanz des
Ofens betrachtet. Die berechneten Wa¨rmeverluste betragen 796 kW gegenu¨ber 682 kW,
die sich mit dem gemessenen Temperaturverlauf ergeben. Im Bezug auf die integrale
Energiebilanz, die in in Tabelle 5.1 gezeigt wird, ergibt sich damit ein relativ geringer
Fehler von 1,3%. Aus der Fehleranalyse ergibt sich daru¨ber hinaus eine Erho¨hung der
Klinkertemperatur um lediglich ca. 10◦C fu¨r den Fall, dass der Wa¨rmeverlust an die Um-
gebung, beispielsweise durch Anpassung des konvektiven Wa¨rmeu¨bergangskoeffizienten
αWA,U oder des Strahlungsaustauschverha¨ltnisses εWA,U entsprechend dem aus den Mess-
werten ermittelten Wa¨rmestrom eingestellt wu¨rde. Die Auswirkungen auf die Ablufttem-
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peratur TAbl und die Ofengastemperatur TG,3 fallen mit 1 bzw. 2
◦C noch geringer aus.
Angesichts dessen erscheint es nicht sinnvoll, eine ho¨here Genauigkeit bei der berechneten
Ofenmanteltemperatur anzustreben.
Die Berechnungsergebnisse fu¨r den Testfall
”
Ofenzustand 1“ zeigen, dass das Modell
das stationa¨re Verhalten des Ofens offenbar richtig wiedergibt. Im Folgenden wird daher
nun der dynamische Testfall
”
Ku¨hlerausfall“ betrachtet.
5.3 Dynamischer Testfall
”
Ku¨hlerausfall“
Fu¨r die Simulation des dynamischen Testfalls
”
Ku¨hlerausfall“ wird der Wert des Para-
meters fG,S = 2,8, der fu¨r den stationa¨ren Testfall ”
Ofenzustand 1“ ermittelt wurde,
beibehalten. Abbildung 5.6 zeigt berechnete und gemessene Werte fu¨r die Klinkertem-
peratur und den Klinkermassenstrom im dynamischen Testfall
”
Ku¨hlerausfall“. Wie be-
reits in Abschnitt 4.5 erwa¨hnt, wird der Klinkermassenstrom mit der Umleitung u¨ber
den Notku¨hler nicht mehr kontinuierlich durch die Schu¨ttstrommessung sondern in un-
regelma¨ßigen Absta¨nden manuell bestimmt. Die entsprechenden Messwerte sind in Ab-
bildung 5.6 durch Rauten markiert. Zur Orientierung sind daru¨ber hinaus auch die ge-
messenen Werte fu¨r die Volumenstro¨me von Prima¨rluft, Falschluft und Erdgas sowie die
Filterkuchenmenge und die Prima¨rlufttemperatur mit angegeben. Der Rutil-Umsatz ist
wa¨hrend des gesamten Testfalls gro¨ßer als 98%, was den realen Gegebenheiten entspricht.
Zur vollsta¨ndigen Berechnung des Testfalls
”
Ku¨hlerausfall“ werden ca. 2 h auf auf ei-
nem Intel Xeon R©-Prozessor (2,66 GHz) beno¨tigt, was ungefa¨hr 180-facher Beschleunigung
gegenu¨ber der Echtzeit entspricht. Damit ist bereits gro¨ßenordnungsma¨ßig eine Rechen-
geschwindigkeit erreicht, die das Modell fu¨r Dynamic Real Time Optimization (DRTO)
oder Nonlinear Model Predictive Control (NMPC) anwendbar macht (vgl. Kap. 1) [2, 3].
Da die erforderlichen Anfangsbedingungen zur Berechnung des dynamischen Testfalls
”
Ku¨hlerausfall“ nicht bekannt sind wird davon ausgegangen, dass sich die Anlage zu Be-
ginn na¨herungsweise in demjenigen stationa¨ren Zustand befindet, der sich aus den Werten
der Eingangsgro¨ßen zu Beginn des Testfalls ergibt. Aufgrund dieser
”
falschen“ Anfangs-
bedingungen na¨hern sich die berechneten Temperaturen daher erst nach einer gewissen
Anlaufphase den gemessenen Werten an. Abbildung 5.6 zeigt diesen Effekt besonders
deutlich fu¨r die Klinkertemperatur TKl. Die Anlaufphase dauert hier etwa einen Tag.
Beim Vergleich des berechneten mit dem gemessenen Verlauf der Klinkertemperatur
fa¨llt auf, dass die berechneten Werte fu¨r die Klinkertemperatur deutlich sta¨rker schwan-
ken als die gemessenen Werte. Die Ursachen einiger markanter Abweichungen zwischen
Simulations- und Messergebnissen ko¨nnen angegeben werden. Beispielsweise tritt zum
Zeitpunkt des Ku¨hlerausfalls bei t = 7 . . . 8 d in den simulierten Werten fu¨r TKl ein
deutlicher Ausschlag um etwa ±80◦C auf. Dies ist darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass sich die
Falschluftmenge a¨ndert, wa¨hrend der Klinkerstrom in den Notku¨hler umgeleitet wird.
Die genauen Gegebenheiten werden durch die lineare Interpolation von KFa (vgl. Gl.
(4.11)) aber offensichtlich nicht ganz zutreffend wiedergegeben, so dass es zu Abweichun-
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Abbildung 5.6: Berechnungs- und Messergebnisse fu¨r die Klinkertemperatur TKl und
den Klinkermassenstrom m˙Kl im dynamischen Testfall ”
Ku¨hlerausfall“.
Die manuell ermittelten Messwerte fu¨r m˙Kl nach Ausfall des regula¨ren
Ku¨hlers sind durch Rauten markiert
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gen zwischen der gemessenen und berechneten Klinkertemperatur kommt. Außerdem er-
kennt man auch Einflu¨sse anderer Parameter, beispielsweise der Erdgasmenge zwischen
t = 8 d und t = 10 d. Diese Abweichungen werden dadurch verursacht, dass die wah-
re Erdgasmenge durch die in Anhang C.1 beschriebene behelfsma¨ßige Korrektur zwar
im Allgemeinen mit einer geringen Abweichung wiedergegeben wird; zu einzelnen Zeit-
punkten treten aber trotzdem noch gro¨ßere Differenzen auf, was hier der Fall ist. Die
Schwankungen im Bereich t = 10 . . . 15 d sind dagegen wahrscheinlich nicht durch eine
falsche Erdgasmenge sondern durch andere Einflu¨sse verursacht. Beispielsweise werden
unter bestimmten Umsta¨nden Mannlochdeckel oder Wartungsklappen am Ofen geo¨ffnet,
um durch den erho¨hten Falschlufteintritt eine Ku¨hlung oder eine Erho¨hung der Gasmenge
herbeizufu¨hren. Diese Maßnahmen werden nicht protokolliert und sind daher im Nachhin-
ein nicht mehr nachzuvollziehen. Fu¨r t = 3. . .4 d und um t = 6 d ist die Wechselwirkung
zwischen dem Klinkermassenstrom und der Klinkertemperatur gut zu erkennen. m˙Kl wird
hier zu niedrig berechnet, was sich in einer erho¨hten Klinkertemperatur wiederspiegelt.
Daru¨ber hinaus liegt ein Grund fu¨r die Schwankungen im berechneten Verlauf der Klin-
kertemperatur in der Steuerung der Anlage. Das maßgebliche Ziel bei der Steuerung der
Anlage besteht darin, die Klinkertemperatur auf einem vorgegebenen Sollwert zu halten.
Hierzu wird die Erdgasmenge geeignet geregelt. In den Modellrechnungen dagegen ist die-
ser Regelmechanismus nicht wirksam. Stattdessen ergibt sich hier die Klinkertemperatur
aus den Eingangsgro¨ßen und den Untermodellen, aus denen das Gesamtmodell aufgebaut
ist, mitsamt deren Fehlern und Unsicherheiten. Es erscheint daher nachvollziehbar, dass
der berechnete Verlauf der Klinkertemperatur um die Messwerte schwankt.
Um das Ausmaß der Schwankungen abzuscha¨tzen, die der berechneten Klinkertempe-
ratur durch Unsicherheiten von Modellparametern und Eingangsgro¨ßen aufgepra¨gt wer-
den, werden die Ergebnisse der in Abschnitt 5.1 beschriebenen stationa¨ren Sensitivita¨ts-
analyse herangezogen. Die stationa¨ren Sensitivita¨ten lassen zwar im Allgemeinen keinen
Ru¨ckschluss auf das dynamische Verhalten eines Modells zu. Aus den in Abbildung 4.2,
5.7 und 5.6 dargestellten Betriebsdaten geht jedoch hervor, dass die Anlage u¨ber weite
Strecken in einem quasi-stationa¨ren Zustand betrieben wird. Daher erscheint es sinnvoll,
im vorliegenden Fall die stationa¨ren Sensitivita¨ten zur Bewertung der Modellgenauigkeit
heranzuziehen.
Aus Tabelle 5.2 geht deutlich hervor, dass die Klinkertemperatur sehr sensitiv auf Mess-
Ungenauigkeiten der Eingangsgro¨ßen sowie die Unsicherheiten der Modellparameter und
der Untermodelle reagiert. Die mittlere Abweichung σ zwischen berechneten und gemes-
senen Werten, die in der Simulation dann tatsa¨chlich erreicht wird, ist jedoch wesentlich
kleiner als die Unsicherheit δ, die sich aus der stationa¨ren Fehleranalyse ergibt. Insgesamt
ist damit festzuhalten, dass der Verlauf der Klinkertemperatur durch das Modell sehr gut
wiedergegeben wird. Trotzdem, dass die stationa¨re Analyse nur in Grenzen Ru¨ckschlu¨sse
auf die dynamischen Modelleigenschaften zula¨sst, scheint der deutliche Unterschied zwi-
schen σ und δges entschieden fu¨r die Gu¨te des Modells zu sprechen. Auch im Vergleich
mit den in Abschnitt 2.4 zitierten Literaturwerten ist die U¨bereinstimmung zwischen
Simulations- und Messergebnissen als hervorragend anzusehen. Das Zusammenwirken der
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unterschiedlichen Wa¨rme- und Stofftransportmechanismen, der chemischen Reaktionen
sowie der Gegebenheiten an der betrachteten Anlage werden durch die gewa¨hlten Model-
lansa¨tze also offenbar richtig erfasst.
Analog zu Abbildung 5.6 zeigt Abbildung 5.7 die Verla¨ufe der berechneten Abluft-
temperatur TAbl und der Ofengastemperatur TG,3. Bei TAbl treten deutlich geringere
Schwankungen auf als bei der Klinkertemperatur. Dies deckt sich mit den Ergebnissen
der stationa¨ren Fehleranalyse, wonach TAbl nicht sehr sensitiv auf Unsicherheiten der
Eingangsgro¨ßen und der Modellparameter reagiert (vgl. Tab. 5.2). Die Schwankungen der
berechneten Temperatur sind etwas sta¨rker ausgepra¨gt als bei den Messwerten. Insbe-
sondere erkennt man zwischen t = 8 d und t = 10 d deutlich den Einfluss der Erdgas-
menge. Außerdem wird TAbl um etwa 10
◦C zu niedrig berechnet, was aber im Bereich
der gescha¨tzten Unsicherheit liegt. Der Temperaturanstieg nach dem Ku¨hlerausfall tritt
bei den berechneten und den gemessenen Werten gleichzeitig auf, die Ho¨he des Anstiegs
ist ebenfalls vergleichbar. Somit ist festzustellen, dass auch die Ablufttemperatur in sehr
guter U¨bereinstimmung mit den gemessenen Werten berechnet wird.
Die Ofengastemperatur TG,3 und die Ablufttemperatur TAbl sind durch die Gasphase,
die den Ofen im Vergleich zu den u¨brigen Abla¨ufen sehr schnell passiert, unmittelbar
gekoppelt. Eigentlich wa¨re daher zu erwarten, dass das Verhalten von TAbl weitgehend
dem von TG,3 entspricht. Im gemessenen Verlauf von TG,3 treten jedoch mehrere Unre-
gelma¨ßigkeiten auf, die sich bei den Messwerten fu¨r TAbl nicht zeigen. Der Sprung bei t
= 2 d wurde bereits in Abschnitt 4.5 kommentiert. Nach diesem Sprung schwankt TG,3
zwischen t = 2 d und t = 7 d mit ± 13◦C um den Mittelwert von 580◦C. Diese Schwan-
kungen mu¨ssten sich in abgeschwa¨chter Form eigentlich auch in den Messwerten fu¨r TAbl
wiederfinden, was jedoch nicht der Fall ist. Beispielsweise zeigen sich fu¨r t = 3 d, t =
4 d und t = 5 d deutliche Spitzen, die in der Ablufttemperatur nicht beobachtet wer-
den. Mit dem Ku¨hlerausfall a¨ndert sich das Verhalten der gemessenen TG,3 sehr deutlich.
Zuna¨chst macht sich der Ku¨hlerausfall im Vergleich zur Ofenablufttemperatur um ca. 3 h
verspa¨tet bemerkbar, obwohl er sich aufgrund der hohen Gasgeschwindigkeit eigentlich
unmittelbar zeigen mu¨sste, so wie es im Modell auch berechnet wird. Nach diesem Zeit-
verzug steigt die gemessene TG,3 langsam und gleichma¨ßig an. Die Schwankungen, die
vorher noch beobachtet wurden, treten nun nicht mehr auf. Die Unregelma¨ßigkeiten in
der Ofenablufttemperatur, etwa die Einbru¨che bei t = 8 d und t = 9 d werden bei TG,3
gar nicht beobachtet. Der Einbruch bei t = 12 d tritt wieder um ca. 3 h verzo¨gert auf.
Es ist daher davon auszugehen, dass die Messwerte von TG,3 durch Sto¨reinflu¨sse wie etwa
Ablagerungen von Feststoff auf der Sonde verfa¨lscht werden.
Die berechnete Temperatur TG,3 liegt vor dem Ku¨hlerausfall mit 555
◦C im Mittel zu
niedrig, wie bereits beim Testfall
”
Ofenzustand 1“ festgestellt wurde. Die mittlere Abwei-
chung ist daher gro¨ßer als die stationa¨r abgescha¨tzte Unsicherheit δ. Die Amplitude der
Schwankungen ist mit ±11,5◦C jedoch vergleichbar mit den Messwerten. Im berechneten
Verlauf von TG,3 zeigen sich deutliche Parallelen zur Erdgasmenge. Nach dem Ku¨hleraus-
fall steigt die berechnete Temperatur TG,3 sta¨rker an als die gemessene. Die berechneten
Werte fu¨r TG,3 folgen wieder deutlich den Schwankungen der Erdgasmenge, eine ”
Beruhi-
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Abbildung 5.7: Berechnungs- und Messergebnisse fu¨r die Temperaturen TG,3 des Ofen-
gases und TAbl der Ofenabluft im dynamischen Testfall ”
Ku¨hlerausfall“
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gung“ wie bei den gemessenen Werten wird nicht beobachtet. Angesichts der beschriebe-
nen Unstimmigkeiten zwischen den Messwerten fu¨r TAbl und TG,3 ist jedoch zu vermuten,
dass die Abweichungen zwischen gemessener und berechneter Ofengastemperatur zumin-
dest zum Teil auf Messfehler der Temperatursonde zuru¨ckzufu¨hren sind.
Insgesamt zeigen die vorgestellten Ergebnisse jedoch, dass das dynamische Verhalten
des betrachteten Drehrohrofens durch das entwickelte mathematische Modell quantitativ
richtig wiedergegeben wird. Dies gilt sowohl im normalen Betrieb als auch beim U¨ber-
gang in einen anderen Betriebszustand. Die U¨bereinstimmung zwischen berechneten und
gemessenen Daten ist deutlich besser als ausgehend von den Unsicherheiten der Modell-
parameter und der gemessenen Eingangsgro¨ßen zu erwarten wa¨re.
Die Simulation wird daru¨ber hinaus ausschließlich auf der Basis von Betriebsmessda-
ten durchgefu¨hrt, die standardma¨ßig an der Anlage erhoben werden. Die Genauigkeit der
verwendeten Messgera¨te ist in den meisten Fa¨llen vollkommen ausreichend. Auch Sto¨rein-
flu¨sse, im vorliegenden Fall insbesondere die Falschluftmenge, ko¨nnen mit Hilfe der Mess-
daten erfasst werden. Die Fehleranalyse zeigt allerdings (vgl. Tab. 5.2), dass die Unsicher-
heit der Falschluftmenge immer noch einen großen Einfluss hat. Durch eine zusa¨tzliche
Messung, beispielsweise des O2-Gehaltes der Ofenabluft, ko¨nnte die Falschluftmenge si-
cherer bestimmt und damit insgesamt die Modellgenauigkeit verbessert werden. Daru¨ber
hinaus fu¨hren auch die Erfassung des Wassergehaltes im Edukt, des Edukt-Massenstroms
sowie der genauen Erdgasmenge zu genaueren Simulationsergebnissen.
Mit Hilfe des Modells ist es mo¨glich, auch die Temperatur- und Konzentrationsvertei-
lungen im Ofeninneren zu bestimmen. Die Berechnungsergebnisse fu¨r die Gastemperatur
TG,3 im Ofeninneren stimmen gut mit den Messwerten u¨berein. Im Detail ergeben sich
zwar Abweichungen, die jedoch wahrscheinlich auf Funktionssto¨rungen an der Messsonde
zuru¨ckzufu¨hren sind. Da die Wa¨rmestro¨me im Ofeninneren ebenfalls in guter U¨bereinstim-
mung mit Literaturwerten bestimmt werden, ist anzunehmen, dass das Anlagenverhalten
bezu¨glich der Energiebilanz korrekt wiedergegeben wird. Daru¨ber hinaus wird auch die
Verweilzeit des Feststoffs in guter U¨bereinstimmung mit Betriebserfahrungen berechnet,
so dass auch das Bewegungsmodell fu¨r das Festbett als grundsa¨tzlich richtig angesehen
werden kann.
Die stationa¨re Fehleranalyse zeigt, dass die axiale Lage der meisten Temperatur- und
Konzentrationsprofile im Ofen aufgrund der Unsicherheiten von Parametern und Ein-
gangsgro¨ßen auf etwa ±2,5 . . . 4 m genau angegeben wird. Der Feuchtegehalt wird sogar
auf ±0,7 m genau berechnet. Neben den Eigenschaften des Eduktstroms, die schon im
vorigen Abschnitt als eine Hauptursache fu¨r Unsicherheiten identifiziert wurden, spielen
fu¨r die Konzentrations- und Temperaturverha¨ltnisse im Ofeninneren vor allem das Be-
wegungsverhalten des Festbetts und die Reaktionskinetiken eine große Rolle. Dies zeigt
sich in den Beitra¨gen des Schu¨ttwinkels, der Feststoffgeschwindigkeit und der Aktivie-
rungsenergien. Im vorliegenden Fall werden bezu¨glich dieser Gro¨ßen stark vereinfachende
Annahmen getroffen, da eine explizite Modellierung als zu aufwa¨ndig und nicht hand-
habbar erscheint. Um zu u¨berpru¨fen, ob die Fehler, die durch diese Annahmen in das
Modell eingetragen werden, sich tatsa¨chlich so stark auswirken wie hier abgescha¨tzt wur-
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de, sollten die Verha¨ltnisse im Ofeninnenraum auch experimentell untersucht werden.
Entsprechende Messungen werden beispielsweise von Dumont und Be´langer durch-
gefu¨hrt. Sie bestimmen die Temperatur und den Wassergehalt des Festbetts am Ende der
Verdampfungszone und stellen eine gute U¨bereinstimmung der Messwerte mit ihren Be-
rechnungsergebnissen fest [101]. Um das Modell noch weiter zu validieren sollten daru¨ber
hinaus auch Berechnungen fu¨r andere Betriebsfa¨lle durchgefu¨hrt werden.
Kapitel 6
Fazit und Ausblick
Die Ergebnisse, die in den vorherigen Abschnitten pra¨sentiert wurden, deuten darauf hin,
dass das Verhalten von industriellen Drehrohrofenanlagen mit quantitativer Genauigkeit
durch mathematische Modelle wiedergegeben werden kann, die den Anforderungen aus
Kapitel 1 entsprechen.
Fu¨r die relevanten Wa¨rme- und Stofftransportpha¨nomene in Drehrohro¨fen existieren
physikalisch begru¨ndete Modellansa¨tze mit einem weiten Gu¨ltigkeitsbereich. In der vorlie-
genden Arbeit wird lediglich zur Beschreibung des konvektiven Wa¨rmeu¨bergangs vom
Gas an die Schu¨ttungsoberfla¨che auf einen rein empirischen Ansatz zuru¨ckgegriffen. Fu¨r
die betrachteten Betriebszusta¨nde ergibt sich daraus jedoch keine Einschra¨nkung der Mo-
dellgenauigkeit. Auch durch die Tatsache, dass andere Modellparameter wie etwa der
Schu¨ttwinkel und die Porosita¨t des Festbettes nur sehr ungenau bekannt sind, wird die
Machbarkeit eines rigorosen dynamischen Modells fu¨r Drehrohrofenanlagen nicht wesent-
lich beschnitten. Durch das demonstrierte Vorgehen werden daru¨ber hinaus auch der
Modellierungs- und der Rechenaufwand in akzeptablen Grenzen gehalten.
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird die Genauigkeit des dynamischen Modells an-
hand der Ergebnisse einer stationa¨ren Fehleranalyse beurteilt. Obwohl Sensitivita¨tswerte
auf Basis stationa¨rer Berechnungen im Allgemeinen nicht auf dynamische Verha¨ltnisse
u¨bertragen werden ko¨nnen, erscheint dieses Vorgehen im vorliegenden Fall als sinnvoll, da
die Anlage hier u¨ber weite Strecken na¨herungsweise stationa¨r betrieben wird. Der Ver-
gleich der dynamischen Simulationsergebnisse mit den Messwerten und den stationa¨ren
Sensitivita¨ten zeigt, dass im vorliegenden Fall offenbar alle no¨tigen Randwerte und Ein-
gangsgro¨ßen durch die vorhandenen Messeinrichtungen ausreichend genau erfasst werden.
Durch exaktere Messung einiger Gro¨ßen kann die Modellgenauigkeit zwar noch verbessert
werden. Nichtsdestotrotz wird auch mit den vorhandenen Messgera¨ten eine Modellgenau-
igkeit erzielt, die deutlich unterhalb der dessen liegt, was nach der stationa¨ren Fehlerana-
lyse aufgrund der Unsicherheiten der Modellparameter und Eingangsgro¨ßen zu erwarten
wa¨re. Da an der untersuchten Anlage Standard-Messtechnik zum Einsatz kommt ist anzu-
nehmen, dass bei der U¨bertragung auf andere Drehrohro¨fen mit a¨hnlich guten Ergebnissen
zu rechnen ist.
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Nachdem im Rahmen der vorliegenden Arbeit die Modellierung eines stofflich ver-
gleichsweise einfachen Prozess durchgefu¨hrt wurde, kann das gezeigte Vorgehen auch auf
andere Prozesse u¨bertragen werden. Es ist zu erwarten, dass sich dabei qualitativ neue
Fragestellungen und Herausforderungen ergeben. Beispielsweise werden Drehrohro¨fen zur
Zementherstellung nicht nur mit hochwertigen Prima¨rbrennstoffen, sondern vor allem mit
Sekunda¨rbrennstoffen wie Mu¨ll befeuert, deren Heizwert und Zusammensetzung stark
schwanken. Daru¨ber hinaus tendieren die eingetragenen Alkalien sowie Schwefel und
Chlor dazu, sich im Ofen in Verdampfungs-Kondensations-Kreisla¨ufen anzureichern und
schmelzflu¨ssige Phasen zu bilden, die in Verbindung mit dem pulverfo¨rmigen Aufgabe-
gut zur Ausbildung von Anbackungen an der Ofeninnenwand fu¨hren. Diese Anbackungen
beeinflussen durch ihre isolierende Wirkung den Wa¨rmehaushalt des Ofens. Der Zement-
prozess ist also stofflich komplex und mit großen messtechnischen Unsicherheiten behaftet.
Trotzdem mu¨ssen jedoch langfristig auch dynamische Modelle fu¨r solche Prozesse entwi-
ckelt werden. Die Zielstellung kann dabei nicht darin bestehen, die Vorga¨nge im Ofeninne-
ren umfassend zu beschreiben. Vielmehr mu¨ssen gezielt diejenigen Zusta¨nde identifiziert
und dargestellt werden, deren Kenntnis erforderlich ist, um eine Anlagenfahrweise abzulei-
ten, durch die Betriebssicherheit, hohe Produktqualita¨t und optimale Brennstoffnutzung
dauerhaft gewa¨hrleistet werden.
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Nomenklatur
Dimensionslose Kennzahlen
Fr Froude-Zahl
Gr Grashof-Zahl
Nu Nusselt-Zahl
Pr Prandtl-Zahl
Re Reynolds-Zahl
Lateinische Buchstaben
A Fla¨che, Frequenzfaktor, Parameter [m2 , s−1 , −]
a Temperaturleitfa¨higkeit, Fourier-Koeffizient
[
m2
s
, −
]
B Verformungsparameter, Parameter [− , −]
b Fourier-Koeffizient [−]
C Konstante [−]
c Molare oder spezifische Wa¨rmekapazita¨t
[
J
molK
, J
kgK
]
D Durchmesser, Dispersionskoeffizient
[
m , m
2
s
]
d Durchmesser [m]
E Aktivierungsenergie
[
J
mol
]
g Erdbeschleunigung (= 9,81 m
s2
)
h Spezifische oder molare Enthalpie, Festbetttiefe
[
J
kg
, J
mol
, m
]
Hu Unterer Heizwert
[
J
Nm3
]
i, j, k Za¨hlvariablen fu¨r Festbettkomponenten, Gaskomponenten
bzw. Reaktionen [−]
k Hilfsvariable [−]
KFa Falschluft-Parameter
[
Nm3
h
Pa−
1
2
]
L Ofenla¨nge, Bogenla¨nge, Fu¨llstand [m]
l Modifizierte freie Wegla¨nge [m]
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M Molare Masse
[
kg
mol
]
m Masse [ kg]
n Stoffmenge, Za¨hlvariable, Reaktionsordnung,
Drehzahl [mol , − , − , s−1]
N Hilfsvariable [−]
p Druck, Partialdruck, beliebiger Parameter [ Pa]
Ph Hilfsvariable [−]
Q Wa¨rmemenge [ J]
q Wa¨rmeinhalt, Hilfsvariable
[
m
s
]
R Radius [m]
r Radiale Koordinate, Reaktionsgeschwindigkeit
[
m , mol
s
]
R Allgemeine Gaskonstante (= 8,314 J
molK
)
RFk Glu¨hru¨ckstand des Filterkuchens
[
kgTiO2
kg Fk
]
s Wandsta¨rke [m]
SFk Sulfatgehalt des Filterkuchens
[
kg SO3
kgTiO2
]
T Absolute Temperatur [K]
t Zeitkoordinate [ s]
U Hilfsvariable [−]
µ Mittlerer Reibungswinkel zwischen Festbett und Ofenwand [ rad]
V Volumen [m3]
v Geschwindigkeit, molares Volumen
[
m
s
, m
3
mol
]
WFk Wassergehalt des Filterkuchens
[
kgH2O
kg Fk
]
X Feuchtegehalt der Schu¨ttung
[
kg Feuchte
kg Feststoff
]
x Stoffmengenanteil, Wandtiefenkoordinate,
beliebiger Modellzustand [− , m , −]
z Axiale Koordinate [m]
Griechische Buchstaben
α Absorptionsgrad, konvektiver Wa¨rmeu¨bergangs-
koeffizient, Ofenneigungswinkel
[
− , W
m2K
, rad
]
β Schu¨ttwinkel [ rad]
∆ Differenz [−]
δ Unsicherheit, Oberfla¨chenrauhigkeit eines Partikels [− , m]
η Dynamische Viskosita¨t [ Pa s]
ε Emissionsgrad, Strahlungsaustauschverha¨ltnis, Auslenkung,
Fehlergrenze [−]
γ Akkomodationskoeffizient [−]
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λ Wa¨rmeleitfa¨higkeit
[
W
mK
]
ν Kinematische Viskosita¨t, Hilfsvariable, sto¨chiometrischer
Koeffizient
[
m2
s
, − , −
]
ω Winkelgeschwindigkeit der Ofendrehung
[
rad
s
]
ψ Zentriwinkel des Festbettes [ rad]
ϕ Fla¨chenbedeckungsgrad [−]
% Dichte, Reflektionsgrad
[
kg
m3
, −
]
σ Stefan-Boltzmann-Konstante (= 5,67·10−8 W
m2K4
)
Θ Steuerungsfunktion fu¨r die Wasserverdampfung [−]
ξ Porosita¨t des Festbettes [−]
ζ Reaktionsumsatz, dimensionslose La¨nge, Druckverlustbeiwert [−]
Indizes
˙ Zeitliche Ableitung
′ La¨ngenbezogene Gro¨ße
α Konvektion
ε Strahlung
aus Austritt
a Außen
Anzeige Angezeigter Messwert
Abl Abluft
Br Brennkammer
ein Eintritt
E Erdgas
Fa Falschluft
Fk Filterkuchen
G Gas
ges Gesamt
h Hydraulisch
Heiz Heiz-Wa¨rmestrom
i Innen
Kl Klinker
korr Korrigiert
lam Laminar
m Mittlere Gro¨ße in der Grenzschicht
N Normzustand (101325 Pa / 273,15 K)
P Partikel
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p Konstanter Druck
PL Prima¨rluft
R Reaktion
Reakt Reaktions-Wa¨rmestrom, Reaktions-Stoffstrom
Ref Referenzwert
rel Relativ
Susp TiO(OH)2-Suspension
S Festbett
Transp Stofftransport
Trocknung Trocknungsfront
trocken Trocken
turb Turbulent
U Umgebung
V Verdampfung
vol Flu¨chtige
WGU¨ Wa¨lzgasu¨berschuss
WA Ofenaußenwand
wahr Wahrer Wert
WG Gasseitige Ofeninnenwand, Wa¨lzgas
WI Innenwand
WM Mittelwert im Wandinneren
WS Feststoffseitige Ofeninnenwand
Anhang A
Wa¨rmeu¨bergang zwischen einer
beheizten Wand und einer ruhenden
Schu¨ttung mit endothermer
Reaktion
Der Wa¨rmeu¨bergang zwischen der Ofeninnenwand und dem an der Innenwand ruhenden
Festbett wird mit Hilfe des Modells von Schlu¨nder et al. beschrieben. Schlu¨nder be-
trachtet den Gesamt-Wa¨rmeu¨bergangswiderstand 1/αWS,S von der Wand an das Festbett
als Reihenschaltung des sogenannten
”
Wandwiderstands“ 1/ (αWS,S)W und des ”
Kernwi-
derstands“ 1/ (αWS,S)S:
1
αWS,S
=
1
(αWS,S)W
+
1
(αWS,S)S
. (A.1)
Bei der Berechnung von (αWS,S)S wird auch beru¨cksichtigt, dass im Festbett endotherme
Verdampfungs- und Entwa¨sserungsvorga¨nge ablaufen.
A.1 Berechnung des Wandwiderstands 1/ (αWS,S)W
Der Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient (αWS,S)W u¨ber den Temperatursprung unmittelbar an
der Wand wird folgendermaßen berechnet [62, 63]:
(αWS,S)W = ϕ (αWS,S)W,P + (αWS,S)W,rad , (A.2)
(αWS,S)W,P =
4λG
dP
((
1 +
2 (l + δ)
dP
)
ln
(
1 +
dP
2 (l + δ)
)
− 1
)
, (A.3)
(αWS,S)W,rad =
4σ
1
εW
+ 1
εS
− 1 · T
3 (A.4)
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mit ϕ ≈ 0,8 Fla¨chenbedeckungsgrad [−]
dP Partikeldurchmesser [m]
δ ≈ 25µm Oberfla¨chenrauhigkeit der Partikel
l ist die modifizierte freie Wegla¨nge der Gasmoleku¨le und wird folgendermaßen berechnet:
l = 2
2− γ
γ
√
2piRT
MG
· λG
pU(2cp,G − R/MG) . (A.5)
Der Akkkomodationskoeffizient γ wird aus der folgenden Gleichung bestimmt:
log10
(
1
γ
− 1
)
= 0,6− 1
C
(
1000K
T
+ 1
)
. (A.6)
Die Konstante C ist abha¨ngig der Molmasse des Gases, fu¨r Wasserdampf ergibt sich
C = 3,6.
Aufgrund des Strahlungsanteils a¨ndert sich (αWS,S)W mit der Temperatur und wird
daru¨ber hinaus stark von der Partikelgro¨ße beeinflusst. Fu¨r relativ große Partikel (10 mm)
und niedrige Temperaturen (100◦C), wie sie im Ofeneinlaufbereich vorliegen, liegt (αWS,S)W
bei etwa 80 W
m2K
. Fu¨r kleine Partikel (1 mm) und hohe Temperaturen (900◦C), wie bei-
spielsweise am Ofenauslauf, kann (αWS,S)W Werte weit oberhalb von 1000
W
m2K
annehmen.
Da die Partikelgro¨ße im vorliegenden Fall entlang der Ofenla¨nge nicht bekannt ist, wird
der mittlere Wert (αWS,S)W = 377 ± 377 Wm2K benutzt, der sich fu¨r dP = 2 mm, δ =
2,5 µm und T = 300 ◦C ergibt. Dabei wird angenommen, dass die Gasphase komplett
aus Wasserdampf besteht.
A.2 Berechnung des Kernwiderstands 1/ (αWS,S)S
Zur Berechnung des Kernwiderstandes 1/ (αWS,S)S nach dem Modell von Schlu¨nder
undMollekopf wird angenommen, dass wa¨hrend der Kontaktzeit τWS eine Trocknungs-
bzw. Reaktionsfront ausgehend von der Wand in die Schu¨ttung hineinwandert [62, 63].
Mit dem Abstand zTrocknung der Trocknungsfront von der Wand wird die dimensionslose
Lage ζTrocknung der Trocknungsfront folgendermaßen definiert:
ζTrocknung =
zTrocknung
2
√
aS,trocken τWS
(A.7)
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mit aS,trocken =
(
λ
% cp
)
trocken
Temperaturleitfa¨higkeit der trockenen Schu¨ttung
[
m2
s
]
%S,trocken = 2000 kgm3 Dichte der trockenen Schu¨ttung
cp,S,trocken = 875 JkgK spezifische Wa¨rmekapazita¨t der trockenen Schu¨ttung
λS,trocken Wa¨rmeleitfa¨higkeit der trockenen Schu¨ttung (vgl.
Gl. (A.11))
Die Werte fu¨r %S,trocken und cp,S,trocken werden unter der Annahme berechnet, dass die
trockene Schu¨ttung aus reinem Rutil besteht. TiOSO4 wurde vernachla¨ssigt.
Die Wa¨rmeleitfa¨higkeit λS,trocken der Schu¨ttung wird nach dem Modell von Zehner,
Bauer und Schlu¨nder berechnet [62]. Demnach gilt:
λS,trocken
λG
= 1−
√
1− ξS · (kC − 1) (A.8)
mit λG Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Gases in den Partikelzwischenra¨um-
en
[
W
mK
]
ξS = 0,5± 0,2 Porosita¨t der Schu¨ttung (vgl. Abschn. 3.1.2) [−]
Fu¨r die Gro¨ße kC gilt:
kC =
2
N
(
B
N2
kP − 1
kP
ln
kP
B
− B + 1
2
− B − 1
N
)
(A.9)
mit kP = λPλG ≈ 30 . . . 80
λP Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Partikel
[
W
mK
]
B = 1,25
(
1−ξS
ξS
)10/9
≈ 1 Verformungsparameter [−]
N = 1− BkP ≈ 1
Mit den gegebenen Zahlenwerten vereinfacht sich Gleichung (A.9) zu
kC =
2
N︸︷︷︸
≈2
(
B
N2︸︷︷︸
≈1
kP − 1
kP︸ ︷︷ ︸
≈1
ln
kP
B︸ ︷︷ ︸
≈4
− B + 1
2︸ ︷︷ ︸
≈1
− B − 1
N︸ ︷︷ ︸
≈0
)
≈ 6. (A.10)
Damit berechnet sich die Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Schu¨ttung insgesamt zu
λS,trocken =
(
1 + 5 ·
√
1− ξS
)
· λG. (A.11)
Durch die getroffenen Annahmen betra¨gt die relative Unsicherheit von λS,trocken etwa
±30%.
Die Gro¨ße ζTrocknung wird implizit aus
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√
pi ζTrocknung exp
(
ζ2Trocknung
)
·
((
(αWS,S)
(αWS,S)S,trocken
− 1
)
erf ζTrocknung + 1
)
=
1
Ph
(
(αWS,S)
(αWS,S)S,trocken
− 1
)
(A.12)
berechnet. Dabei ist (αWS,S)S,trocken der Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient von der Wand an die
trockene Schu¨ttung:
(αWS,S)W,trocken =
2√
pi
√
(%cpλ)S,trocken√
τWS
. (A.13)
Die Gro¨ße Ph berechnet sich zu
Ph =
X ∆hV
cp,S,trocken · (TWS − TS) (A.14)
mit X Feuchtegehalt der Schu¨ttung
[
kg Feuchte
kg Feststoff
]
∆hV = 2444 kJkg Verdampfungsenthalpie der Feuchte
Zur Berechnung von X und ∆hV werden im vorliegenden Fall alle Reaktionen einbe-
zogen, bei denen Wasserdampf freigesetzt wird. Die Sulfatabspaltung ist zwar auch eine
endotherme Reaktion, sie wird jedoch in diesem Zusammenhang vernachla¨ssigt. Bei der
Berechnung von X wird auch das adsorbierte Wasser vereinfacht als Feuchte angesehen.
Anhang B
Instationa¨re Wa¨rmeleitung in einer
halbunendlichen ebenen Platte mit
aufgepra¨gter Oberfla¨chentemperatur
Zur Beschreibung des regenerativ durch die rotierende Wand vom Gas an den Feststoff
transportierten Wa¨rmestroms wird der zeitliche Verlauf der Wandtemperatur innerhalb
der aktiven Schicht betrachtet. Da die Dicke der aktiven Schicht gegenu¨ber dem Ofenin-
nenradius klein ist, wird die Kru¨mmung der Wand vernachla¨ssigt und die aktive Schicht
als eben angesehen. Weiterhin wird nur Wa¨rmeleitung senkrecht zur Wandoberfla¨che be-
trachtet so dass der zeitliche und o¨rtliche Verlauf der Wandtemperatur TW,1(x,t) durch
die eindimensionale Wa¨rmeleitungsgleichung beschrieben wird:
∂TW,1
∂t
= aW
∂2TW,1
∂x2
(B.1)
mit aW = λW%WcW Temperaturleitfa¨higkeit der Wand
[
m2
s
]
x = r −Ri Wandkoordinate [m]
Nach Frank und v. Mises [97] ergibt sich fu¨r die Rand- und Anfangsbedingungen
TW,1(x,t) = 0 fu¨r x > 0 , t = 0 (B.2)
TW,1(x,t) =
a0
2
+
∞∑
n=1
(an cos(nωt) + bn sin(nωt)) fu¨r x = 0 , t > 0 (B.3)
die Lo¨sung von Gleichung (B.1) zu
TW,1(x,t) =
a0
2
+
∞∑
n=1
e−
√
n qx ·
(
an cos
(
nωt−√n qx
)
+ bn sin
(
nωt−√n qx
))
(B.4)
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T0(t)
t0
TWS
TWG
τWS τW
Abbildung B.1: Zeitlicher Verlauf der Temperatur der inneren Wandoberfla¨che
mit q =
√
ω
2aW
an, bn Koeffizienten der Fourier-Reihe
Hein [189] gibt ebenfalls eine analytische Lo¨sung fu¨r dieses Problem an.
Laut der Anfangsbedingung (B.2) mu¨sste Gleichung (B.4) auch Terme enthalten die
darstellen, wie die Wand von der Anfangstemperatur 0 auf das letztendliche Tempera-
turniveau aufgeheizt wird. Diese Terme mu¨ssen im vorliegenden Fall nicht beru¨cksichtigt
werden, da nur der quasistationa¨re Zustand mit t→∞ interessiert. Die Wandtemperatur
zum Zeitpunkt t = 0 ist fu¨r diese Lo¨sung ohne Bedeutung.
Im Drehrohrofen schwankt die Oberfla¨chentemperatur der Wand TW,1(x = 0,t) ≡ T0(t)
sprungartig zwischen TWG und TWS (vgl. Abb. B.1). U¨ber die Zeit τWS ist die Wand mit
dem Brenngut in Kontakt, danach u¨ber τWG mit dem Gas. Fu¨r die Randbedingung B.3
wird eine Darstellung von T0(t) in Form einer Fourier-Reihe beno¨tigt. Die Bestimmungs-
gleichungen fu¨r die entsprechenden Koeffizienten an und bn lauten [190]:
an =
2
τW
τW∫
0
T0(t) cos(nωt) dt, (B.5)
bn =
2
τW
τW∫
0
T0(t) sin(nωt) dt. (B.6)
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Hieraus folgen fu¨r den vorliegenden Fall
an =
2
τW
τW∫
0
T0(t) cos(nωt) dt =
2
τW
 τWS∫
0
TWS cos(nωt) dt+
τW∫
τWS
TWG cos(nωt) dt

=
2
τW
(
TWS · 1nω sin(nψ)− TWG · 1nω sin(nψ)
)
=
TWS − TWG
pi n
· sin(nψ), (B.7)
bn =
2
τW
τWS∫
0
T0(t) sin(nωt) dt =
2
τW
 τWS∫
0
TWS sin(nωt) dt+
τW∫
τWS
TWG sin(nωt) dt

=
2
τW
(
TWS · (− 1nω ) (cos(nψ)− 1) + TWG · (− 1nω ) (1− cos(nψ))
)
=
TWS − TWG
pi n
· (1− cos(nψ)) . (B.8)
Fu¨r x→∞ stellt sich die konstante Mitteltemperatur TWM ein (vgl. Gl. (B.4)):
TWM = lim
x→∞TW,1(x,t) =
a0
2
=
1
τW
τ∫
0
T0(t) dt =
1
τW
(
TWS · τWS + TWG · τWG
)
=
1
2pi
(
TWS · ψ + TWG · (2pi − ψ)
)
. (B.9)
Fu¨r die Modellierung des Drehrohrofens interessiert der Wa¨rmestrom Q′WG,WS, der vom
Gas an die Wand u¨bertragen und von der Wand wieder an den Feststoff abgegeben wird.
Hierfu¨r wird ein Wandelement betrachtet, dass sich u¨ber die Zeit τWS =
ψ
ω
am Feststoff
vorbeibewegt. Dabei gibt es, auf seine Oberfla¨che bezogen, die Wa¨rmemenge Q′′WG,WS an
den Feststoff ab:
Q′′WG,WS =
τWS∫
0
λW
∂TW,1
∂x
∣∣∣∣∣
x=0
dt. (B.10)
Der Gesamtwa¨rmestrom vom Feststoff zur Wand in einem Ofenquerschnitt ist Q′′WG,WS
multipliziert mit der La¨nge ψRi des feststoffseitigen Wandabschnitts und geteilt durch
τWS. Dies entspricht dem zeitlichen Mittel u¨ber alle Wandelemente, die sich zu einem
Zeitpunkt in Kontakt mit dem Feststoff befinden.
Q˙′WG,WS =
ψRi
τWS
·
τWS∫
0
λW
∂TW,1
∂x
∣∣∣∣∣
x=0
dt
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= ωRi ·
τWS∫
0
λW
∂TW,1
∂x
∣∣∣∣∣
x=0
dt. (B.11)
Fu¨r die o¨rtliche Temperaturableitung gilt nach Gleichung (B.4)
∂TW,1
∂x
= −
∞∑
n=1
√
n q · e−
√
n qx ·
(
an cos(nωt−
√
n qx) + bn sin(nωt−
√
n qx)
)
+
∞∑
n=1
√
n q · e−
√
n qx ·
(
an sin(nωt−
√
n qx)− bn cos(nωt−
√
n qx)
)
An der Stelle x = 0 vereinfacht sich dies zu
∂TW,1
∂x
∣∣∣∣∣
x=0
=
∞∑
n=1
√
n q ·
[
an
(
sin(nωt)− cos(nωt)
)
− bn
(
sin(nωt) + cos(nωt)
)]
.
Integrieren von t = 0 bis τWS ergibt
τWS∫
0
∂TW,1
∂x
∣∣∣∣∣
x=0
dt =
∞∑
n=1
q√
nω
·
[
an
(
1− sinnψ − cosnψ
)
− bn
(
1 + sinnψ − cosnψ
)]
=
2q
piω
·
∞∑
n=1
n−
3
2 · (1− cosnψ) · (TWG − TWS). (B.12)
In den meisten praktischen Fa¨llen gilt TG > TWG > TWS > TS. Unter diesen Umsta¨nden
ist die o¨rtliche Ableitung der Temperatur an der Wand im Kontakt mit dem ku¨hleren
Feststoff und damit auch der Ausdruck (B.12) immer positiv. Damit berechnet sich der
regenerativ transportierte Wa¨rmestrom zu
Q˙′WG,WS =
Ri
pi
·
√
2ω · (λ%c)W ·
∞∑
n=1
n−
3
2 · (1− cos (nψ)) · (TWG − TWS) . (B.13)
Um die Konvergenzeigenschaften der Summe zu beurteilen wird sie durch folgende Abscha¨tzung
majorisiert:
∞∑
n=1
n−
3
2 · (1− cos (nψ))︸ ︷︷ ︸
=0...2
≤
∞∑
n=1
2n−
3
2 (B.14)
Daraus ergibt sich mit dem Koeffizientenkriterium nach d’Alembert:
2(n+ 1)−
3
2
2n−
3
2
=
(
n
n+ 1
) 3
2
< 1. (B.15)
Die Summe konvergiert also fu¨r n → ∞. Dadurch, dass die Summe nur fu¨r n = 1 . . . n0
und nicht fu¨r n = 1 . . .∞ ausgewertet wird, entsteht ein Abbruchfehler, der unterhalb des
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Grenzwertes ε bleiben soll. Der Abbruchfehler wird folgendermaßen abgescha¨tzt:
∞∑
n=n0+1
n−
3
2 · (1− cos (nψ)) ≤
∞∑
n=n0+1
2n−
3
2
<
∞∫
ν=no
2ν−
3
2dν =
4√
n0
!
< ε (B.16)
Fu¨r n0 = 1 kann der Maximalwert der Summe mit Hilfe des folgenden Integral-Terms
abgescha¨tzt werden:
∞∑
n=1
2n−
3
2 > 2 +
∞∫
ν=1
2ν−
3
2dν = 2 +
4√
1
= 6. (B.17)
Der maximal erlaubte Abbruchfehler wird zu ε = 4·10−3 gewa¨hlt. Damit ergibt sich
n0 =
16
ε2
= 1·106. (B.18)
Die Summierung wird nach dieser Maßgabe durchgefu¨hrt und der sich ergebende Summen-
Ausdruck aus Gleichung (B.13) durch das folgende Polynom in ψ approximiert:
∞∑
n=1
n−
3
2 · (1− cos (nψ)) ≈ 0,02555 · ψ3 − 0,38608 · ψ2 + 1,68157 · ψ + 1,11344. (B.19)
Anhang C
Durchfu¨hrung der
Gas-Volumenstrommessungen
C.1 Erdgas-Volumenstrom
Der Gesamt-Erdgasverbauch V˙E,ges, wird mit Hilfe eines Turbinenrad-Gasza¨hlers ermit-
telt [191]. Diese Messstelle ist abrechnungsrelevant und daher geeicht und als sehr genau
anzusehen. Die Verbra¨uche an den einzelnen O¨fen werden dagegen mit Hilfe von Vortex-
Durchflussmessern erfasst [183]. An allen O¨fen werden baugleiche Gera¨te verwendet. Ab-
bildung C.1 zeigt die Summe der Erdgasmengen, die an den einzelnen O¨fen ermittelt
werden, im Vergleich mit dem Gesamtverbrauch am Gasza¨hler. Hierbei bezeichnet V˙E
den Verbrauch an Ofen 1 und V˙E,2,3 die Summe der Mengen an den O¨fen 2 und 3. Die
an den O¨fen erfassten Mengen sind erheblich ho¨her als der gemessene Gesamt-Gasstrom
V˙E,ges. Daru¨ber hinaus zeigt sich bei V˙E und V˙E,2,3 eine deutliche Abha¨ngigkeit von der
Außentemperatur TU. Dies ist dadurch zu erkla¨ren, dass das Erdgas durch Rohrleitungen
angeliefert wird, die den Umgebungsbedingungen ausgesetzt sind. Wird dieser Effekt nicht
geeignet kompensiert, wie es offensichtlich hier der Fall ist, wird bei ho¨herer Umgebungs-
und folglich ho¨herer Erdgastemperatur auch ein ho¨herer Volumenstrom angezeigt. Um den
Einfluss der Umgebungstemperatur nachtra¨glich auszugleichen wird eine Korrekturformel
in der folgenden Form verwendet:
(V˙E + V˙E,2,3)korr = (V˙E + V˙E,2,3)Anzeige ·
(
A · TE,Ref
TU
+B
)
(C.1)
mit TE,Ref = 293,15K Bezugstemperatur zur Bestimmung des Erdgas-
Volumenstroms
TU Außentemperatur [K]
A,B Parameter [−]
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Abbildung C.1: Normierter Erdgasverbrauch aller 3 O¨fen gemessen an unterschiedli-
chen Messstellen
Die Parameter A und B werden aus der Bedingung
∑
i
(
(V˙E + V˙E,2,3)korr,i − (V˙E,ges)i
)2 → min (C.2)
ermittelt. Der Laufindex i bezeichnet dabei den Zeitpunkt der Ermittlung des jeweili-
gen Messwertes und u¨berstreicht den kompletten Zeitraum, u¨ber den die Messkampagne
durchgefu¨hrt wurde. Es ergeben sich die folgenden Werte fu¨r A und B:
A = 0,898297
B = 0,009588
Die relative Abweichung zwischen V˙E,ges und den an den O¨fen gemessenen Mengen (V˙E +
V˙E,2,3)Anzeige betra¨gt unkorrigiert im Mittel 8,9±1,9%. Mit der Korrektur aus Gleichung
(C.3) ergibt sich eine mittlere Abweichung von 0,0±0,7%.
Da an allen O¨fen baugleiche Gera¨te zur Bestimmung der Erdgasmenge verwendet wer-
den ist anzunehmen, dass auch die Messfehler an allen Gera¨ten gleich sind. Gleichung
(C.3) gilt damit nicht nur fu¨r die Summe (V˙E + V˙E,2,3), sondern auch einzeln fu¨r jeden
gemessenen Erdgasvolumenstrom. Die Erdgasmenge V˙E an Ofen 1 wird daher im Modell
mit Hilfe von Gleichung (C.3) aus dem gemessenen Wert V˙E,Anzeige berechnet:
V˙E = V˙E,Anzeige ·
(
A · TE,Ref
TU
+B
)
. (C.3)
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C.2 Prima¨rluft- und Wa¨lzgasvolumenstrom
Die Volumenstro¨me V˙PL der Prima¨rluft, V˙WG des Wa¨lzgases und V˙WG2,3 des Wa¨lzga-
ses zu den O¨fen 2 und 3 werden an der Anlage kontinuierlich mit Hilfe von Blenden-
Durchflussmessern bestimmt. Dabei wird der gemessene Differenzdruck ∆p in einen Norm-
Volumenstrom V˙G,Anzeige umgerechnet, der dann angezeigt wird. Aus der Druckverlustbe-
ziehung
∆p = ζ · %G
2
v2G (C.4)
ergibt sich fu¨r ein kreisfo¨rmiges Rohr mit Innendurchmesser Di, das von einem Gas mit
der Temperatur TG, dem Druck pG und der Dichte %G durchstro¨mt wird:
V˙G,Anzeige =
√
pG
%NG TG
·
√
TN
pN
·
√
1
ζ
pi2
8
· D2i ·
√
∆p (C.5)
mit TN = 273,15K Temperatur im Normzustand
pN = 101325Pa Druck im Normzustand
%NG Gasdichte im Normzustand
[
kg
m3
]
pG ≈ pN Gasdruck im Betriebszustand [Pa]
Die Umrechnung nach Gleichung (C.5) erfolgt direkt im Sensor. Dabei wird vereinfachend
angenommen, dass alle Gro¨ßen außer
√
∆p konstant sind, also auch pG und TG. Fu¨r pG
ist dies gerechtfertigt, da der Gasdruck immer in guter Na¨herung dem Umgebungsdruck
entspricht. Bei der Gastemperatur, fu¨r die ein typischer Mittelwert TG,Ref eingesetzt wird,
ergebt sich jedoch im Allgemeinen ein Fehler, da die Gastemperatur TG sich erheblich von
TG,Ref unterscheiden kann. Es gilt:
V˙G,wahr
V˙G,Anzeige
=
√
TG,Ref
TG
. (C.6)
Im Modell werden die volumenstro¨me V˙PL der Prima¨rluft und V˙WG des Wa¨lzgas nach
Gleichung (C.6) berechnet:
V˙PL =
√
TPL,Ref
TPL
· V˙PL,Anzeige, (C.7)
V˙WG =
√
TWG,Ref
TWG
· V˙WG,Anzeige, (C.8)
V˙WG2,3 =
√
TWG,Ref
TWG
· V˙WG2,3,Anzeige (C.9)
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mit TPL Prima¨rlufttemperatur [K]
TWG Wa¨lzgastemperatur [K]
TPL,Ref = 473,15K Bezugstemperatur zur Bestimmung von V˙PL
TWG,Ref = 673,15K Bezugstemperatur zur Bestimmung von V˙WG
Da die genaue Einbausituation der Blenden-Durchflussmesser nicht bekannt ist, wird fu¨r
V˙PL,Anzeige und V˙WG,Anzeige jeweils eine relative Unsicherheit von ±5% angenommen. Durch
den Einfluss der ebenfalls unsicheren Temperaturen TPL und TWG ergeben sich die relati-
ven Unsicherheiten von V˙PL und V˙WG damit jeweils zu ±5,1%.
Anhang D
Modell-Unsicherheiten
Im folgenden sind alle im Rahmen der vorliegenden Arbeit verwendeten Unsicherheiten
von Modellparametern, Eingangsgro¨ßen und Untermodellen tabellarisch aufgefu¨hrt.
Parameter / Wertebereich Wert / Mittelwert, Verweis
Eingangsgro¨ße abs. Unsicherheit
%S,H2O(l) - 1000±20 kgm3 Tab. 3.2
%S,TiO2(a) - 3900±40 kgm3 Tab. 3.2
%S,TiO2(r) - 4240±40 kgm3 Tab. 3.2
%S,TiO(OH)2 - 2540±250 kgm3 Tab. 3.2
%S,TiOSO4 - 2890±40 kgm3 Tab. 3.2
%S,TiOSO4·H2O - 2430±250 kgm3 Tab. 3.2
cS,H2O(l) - 76±0,4 JmolK Tab. 3.2
cS,TiO2(a) - 70±4,9 JmolK Tab. 3.2
cS,TiO2(r) - 70±4,5 JmolK Tab. 3.2
cS,TiO(OH)2 - 142±21 JmolK Tab. 3.2
cS,TiOSO4 - 133±40 JmolK Tab. 3.2
cS,TiOSO4·H2O - 208±31 JmolK Tab. 3.2
hG,H2O(g) 11,6 . . . 41,1
kJ
mol
22,4±0,1 kJ
mol
S. 62
hG,N2 10,1 . . . 33,1
kJ
mol
18,6±0,1 kJ
mol
S. 62
hG,O2 10,6 . . . 34,9
kJ
mol
19,6±0,1 kJ
mol
S. 62
hG,CO2 15,3 . . . 52,7
kJ
mol
29,2±0,1 kJ
mol
S. 62
hG,SO2 15,9 . . . 53,6
kJ
mol
29,9±0,1 kJ
mol
S. 62
cp,G 1335 . . . 1378
J
kgK
1356±0,3 J
kgK
S. 46
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Parameter / Wertebereich Wert / Mittelwert, Verweis
Eingangsgro¨ße abs. Unsicherheit
λG 48,9 . . . 96,7
mW
mK
67,7±2,0 mW
mK
S. 46
ηG 27,2 . . . 48,7 µPas 35,8±1,1 µPas S. 46
εG 0,326 . . . 0,467 − 0,422±0,042 − S. 47
∆hR,1 - 44,0±0,057 kJmol Tab. 3.4
∆hR,2 - 89,6±8,0 kJmol Tab. 3.4
∆hR,3 - 89,6±8,0 kJmol Tab. 3.4
∆hR,4 - 395,5±172,6 kJmol Tab. 3.4
∆hR,5 - -5,6±0,8 kJmol Tab. 3.4
∆hR,ges - 298,2±5,2 kJmolTiO2 Tab. 3.4
ER,2 - 45±1,5 kJmolK Tab. 3.5
ER,3 - 75±19 kJmolK Tab. 3.5
ER,4 - 230±12 kJmolK Tab. 3.5
ER,5 - 491±120 kJmolK Tab. 3.5
ξS - 50±20 vol.-% S. 38
β - 37±6 ◦ S. 38
DS - 1±0,5 10−4 m2s S. 56
α - 0,04±5·10−4 rad Tab. 4.1
hS,aus - 400±10 mm Tab. 4.1
n - 0,33±3·10−3 Umdr
min
Tab. 4.2
(αWS,S)W - 377±377 Wm2K S. 109
αG,WI,Br - 5,5±1,1 Wm2K Gl. (3.107)
αWA,U,Br - 4,7±1,9 Wm2K S. 67
εW - 0,8±0,13 − Gl. (3.22)
εS - 0,8±0,15 − Gl. (3.22)
εWA - 0,95±0,05 − Gl. (3.42)
εWI,Br - 0,8±0,13 − Gl. (3.108)
εWA,Br - 0,95±0,05 − S. 67
%W - 2310±100 kgm3 Tab. 4.1
cW - 950±50 JkgK Tab. 4.1
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Parameter / Wertebereich Wert / Mittelwert, Verweis
Eingangsgro¨ße abs. Unsicherheit
λW - 1,6±0,1 WmK Tab. 4.1
sW 230 . . . 285 mm 250±10 mm Tab. 4.1
%W,Br - 2310±100 kgm3 Gl. (3.109)
cW,Br - 950±50 JkgK Gl. (3.109)
λW,Br - 1,4±0,1 WmK Gl. (3.109)
RFk - 443±1 gTiO2kg Fk S. 37
SFk - 64±5 g SO3kgTiO2 S. 37
m˙TiO2 - 3650±120 kgh Tab. 4.2
TFk - 35±3 ◦C Tab. 4.2
V˙E - 740±5,2 Nm3h Tab. 4.2
Hu,E - 10,2±0,1 kWhNm3 Tab. 4.2
TPL - 169±10 ◦C Tab. 4.2
TWG - 303±10 ◦C Tab. 4.2
V˙PL - 8570±440 Nm3h Tab. 4.2
V˙WG - 5810±300 Nm3h Tab. 4.2
V˙Fa - 3850±1150 Nm3h Tab. 4.2
TU - 15±5 ◦C Tab. 4.2
vU - 4.8±0,5 kmh Tab. 4.2
αG,WG 7,6 . . . 13,4
W
m2K
10,1±2,0 W
m2K
S. 47
αG,S 21,4 . . . 37,6
W
m2K
28,2±5,6 W
m2K
S. 47
αWS,S 112,9 . . . 270,9
W
m2K
209,5±62,8 W
m2K
S. 48
αWA,U 6,8 . . . 8,6
W
m2K
7,6±3,1 W
m2K
S. 51
Q˙′WG,WS 19,2 . . . 84,9
kW
m
46,3±6,9 kW
m
S. 24
εG,S 0,301 . . . 0,419 − 0,381±0,076 − S. 18
εG,WG 0,301 . . . 0,419 − 0,381±0,076 − S. 18
εWG,WS 0,359 . . . 0,477 − 0,400±0,080 − S. 18
εWA,U - 0,95±0,05 − Gl. (3.42)
vS 1,02 . . . 3,13
mm
s
2,29±0,34 mm
s
S. 9
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Unter- Wertebereich Wert / Mittelwert, Verweis
modell abs. Unsicherheit
αG,WG 7,6 . . . 13,4
W
m2K
10,1±2,0 W
m2K
S. 47
αG,S 21,4 . . . 37,6
W
m2K
28,2±5,6 W
m2K
S. 47
αWS,S 112,9 . . . 270,9
W
m2K
209,5±62,8 W
m2K
S. 48
αWA,U 6,8 . . . 8,6
W
m2K
7,6±3,1 W
m2K
S. 51
Q˙′WG,WS 19,2 . . . 84,9
kW
m
46,3±6,9 kW
m
S. 24
εG,S 0,301 . . . 0,419 − 0,381±0,076 − S. 18
εG,WG 0,301 . . . 0,419 − 0,381±0,076 − S. 18
εWG,WS 0,359 . . . 0,477 − 0,400±0,080 − S. 18
εWA,U - 0,95±0,05 − Gl. (3.42)
vS 1,02 . . . 3,13
mm
s
2,29±0,34 mm
s
S. 9
λS,trocken 0,222 . . . 0,439
W
mK
0,307±0,092 W
mK
S. 110
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